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Die Vergasung kohlenstoffhaltiger Einsatzstoffe findet heute Anwendung in einer Vielzahl
technischer Prozesse. Vergasung bezeichnet dabei die thermochemische Umwandlung der
Einsatzstoffe in gasförmige Produkte mit einem nutzbaren Heizwert [15]. So wird mithilfe der
Vergasung beispielsweise Erdgas, aber auch Kohle, Schweröl und andere kohlenstoffhaltige
Feststoffe und Flüssigkeiten in Synthesegas als Basischemikalie für die chemische Industrie
oder als Ausgangsstoff für Kraftstoffsynthesen umgewandelt. Der integrierte Einsatz in Gas-
und-Dampf-Kombikraftwerken ermöglicht die Bereitstellung elektrischer Energie und nutzbarer
Prozesswärme bei einem im Vergleich zu konventionellen Kraftwerken vergrößerten Wirkungs-
grad. Mit der stofflichen Nutzung schwieriger Einsatzstoffe wie Raffinerierückstände, Petrolkoks,
Biomasse oder kommunale sowie industrieller Abfälle stellt die Vergasung eine im Vergleich
zur Verbrennung deutlich umweltfreundlichere Alternative dar [15].
Die Vergasungstechnologie ist keine neue Technologie. Bereits im 19. Jahrhundert wurde
Kohle pyrolysiert und durch die Zugabe von Wasserdampf vergast, mit dem Ziel, Stadtgas
zur Beleuchtung und später zur Wohnraumbeheizung zu produzieren. Mit der durch Carl von
Linde kommerzialisierten kryogenen Luftzerlegungstechnologie stand erstmals großtechnisch
reiner Sauerstoff für die Produktion von Synthesegas und Wasserstoff zur Verfügung. Zu dieser
Zeit wurden die Grundlagen für die heutigen Vergasungstechnologien gelegt, die sich in die
drei Grundprinzipien Festbett-, Wirbelschicht- und Flugstromvergasung aufteilen [16]. Trotz
der teilweise sehr ausgereiften und langjährig erprobten Prozesse ist eine kontinuierliche
Weiterentwicklung der Vergasungstechnologien notwendig. Auf der einen Seite steht der Bedarf
nach robusten Technologien, die auch bei variierenden Einsatzstoffqualitäten eine möglichst
gleichbleibende Produktqualität sicherstellen. Auf der anderen Seite stehen kontinuierlich
verschärfte Grenzwerte bezüglich Stickoxidbildung, Schwermetallaustrag, Restkoksgehalt in der
Schlacke und CO2-Ausstoß. Darüber hinaus stellen die sich im Rahmen der Energiewende
verändernden Randbedingungen bzgl. der Rohstoff- und Energieversorgung neue Heraus-
forderungen an die Vergasungstechnologie. Bestehende Prozesse müssen flexibler werden,
sowohl bzgl. der Last als auch der eingesetzten Rohstoffe. Beispiele hierfür sind die verstärkte
Beimischung von Biomasse zur klassischen Kohlevergasung als auch die Einkopplung von
“grünem” Wasserstoff oder “grüner” Energie in bestehende Prozesse.
Die gestiegenen Anforderungen an den technischen Prozess stellen aber auch ein großes
Markt- bzw. Innovationspotenzial dar. Die Nachfrage nach individualisierten Prozessen, die
auf die kundenspezifischen Anforderungen zugeschnitten sind, steigt. Die Entwicklung flexibler
Lösungen, die von kleinen dezentralen Systemen bis hin zu großtechnischen Verfahren be-
liebig skalierbar sind, ermöglichen so dem deutschen bzw. europäischen Anlagenbau das
Erschließen neuer internationaler Geschäftsfelder. Die Entwicklung und Optimierung von Ver-
gasungstechnologie ist dabei ein bisher zeit- und kostenintensiver Prozess. Klassischerweise
wird, basierend auf einem ersten Konzept, das Verfahren schrittweise von Versuchsmodellen
im Labormaßstab über Versuchsanlagen im Technikumsmaßstab, dann Pilotmaßstab und
dem Demonstrationsmaßstab bis zum industriellen Prozess entwickelt. Die typischen Entwick-
lungszeiten betragen dabei über 20 Jahre. Eine der jüngsten Entwicklungen ist hierbei der
Opposed-Multiple-Burner-Vergaser, der seit Anfang der 1990er Jahre gemeinschaftlich vom
Institute of Clean Coal Technology und der East China University of Science and Technology
entwickelt wurde und 2004 kommerziell in Betrieb genommen wurde [17].
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Aufgrund der sich immer schneller ändernden Marktbedingungen ist dieser klassische Ent-
wicklungsansatz heutzutage nicht mehr wirtschaftlich realisierbar. Hier gewinnt die Prozess-
simulation immer stärkere Bedeutung. Die realitätsnahe Abbildung der Vergasungsprozesse
ermöglicht die virtuelle Erprobung unterschiedlicher Konzepte ohne den bisherigen zeit- und
kostenintensiven Weg. Gleichzeitig können bestehende Prozesse mithilfe der numerischen
Simulation optimiert und je nach Anforderungsprofil skaliert werden, was deutlich verkürzte
Entwicklungszyklen bei geringeren Gesamtentwicklungskosten bedingt.
Wesentlich für den Einsatz der Prozesssimulation ist die Verfügbarkeit vertrauenswürdiger Re-
chenmodelle. Eine belastbare experimentelle Überprüfung der Rechenmodelle kann sich dabei
nicht auf idealisierte Bedingungen bspw. von Laborexperimenten beschränken, sondern muss
anhand von realen, großtechnischen Prozessdaten erfolgen. Vor diesem Hintergrund ist 2009
das Zentrum für Innovationskompetenz (ZIK) Virtuhcon (Virtual High Temperature Conversion)
mit dem Ziel angetreten, für kohlenstoffbasierte Hochtemperaturprozesse diese großtechnisch
validierten Rechenmodelle zur Verfügung zu stellen. Die vorliegende Habilitationsschrift ordnet
sich in das Forschungskonzept des ZIK Virtuhcon ein und basiert auf wissenschaftlichen Ver-
öffentlichungen, die im Rahmen der Arbeit des Autors als wissenschaftlicher Mitarbeiter und
später als Forschungsgruppenleiter des ZIK Virtuhcon entstanden sind bzw. an denen der Autor
in dieser Zeit mitgewirkt hat.
Die vorliegende Arbeit gliedert sich wie folgt: Das Kapitel 2 umfasst Arbeiten, die anhand der
nichtkatalytischen Partialoxidation von Erdgas den erreichten Kenntnisstand bei der Model-
lierung einphasiger Hochdruck-Partialoxidationsprozesse wiedergeben. Ebenso zeigt dieses
Kapitel am Beispiel einer nichtreaktiven Wirbelschicht die Herausforderungen bei der Be-
rechnung mehrphasiger Prozesse auf. Die in Kapitel 3 vorgestellten Arbeiten konzentrieren
sich auf die Entwicklung verbesserter Modelle zur Beschreibung des Impuls- und Wärmeaus-
tauschs an realen, d. h. nichtkugelförmigen Partikeln. Das Kapitel 4 stellt partikelaufgelöste
Berechnungen vor, die zu einem verbesserten Verständnis des Stoff- und Wärmeübergangs
sowie der Entwicklung der inneren Struktur reaktiver Kokspartikel beitragen. Die erste Arbeit in
Kapitel 5 greift diese Ergebnisse auf und demonstriert den Einsatz eines verbesserten Koks-
Konversionsmodells für die Berechnung eines endothermen Vergasungsreaktors. Die weiteren
in Kapitel 5 vorgestellten Arbeiten zeigen Anwendungsbeispiele für den Einsatz der Rechenmo-
delle zur Entwicklung neuer Technologien. Vorgestellt werden die Entwicklung und Optimierung
eines neuen Quenchreaktors sowie die virtuelle Erprobung neuer Brennerkonzepte für die
nichtkatalytische Hochdruck-Partialoxidation von Erdgas.
Die vorliegende Arbeit leistet einen Beitrag zur Erreichung einer neuen Qualität der mo-
dellbasierten Entwicklung neuer Hochtemperatur-Stoffumwandlungsprozesse, im Folgenden
auch als Hochtemperatur-Konversionsprozesse bezeichnet. Für einphasige Prozesse konnte
die Technologieentwicklung bereits demonstriert werden. Die Erweiterung dieser Strategie
auf mehrphasige Prozesse stellt einen wesentlichen Schwerpunkt der Forschungsarbeiten des
ZIK Virtuhcon in den nächsten Jahren dar. Das langfristige Ziel liegt in dem durchgehenden
Einsatz dieser Rechenmodelle, von der Entwicklung und Optimierung eines Hochtemperatur-
verfahrens, der Inbetriebnahme, der Prozessbegleitung bis hin zur Messdatenauswertung. Dies
umfasst nicht nur großtechnische Prozesse, sondern auch Hochtemperatur-Versuchsanlagen






Validierte, d. h. unter möglichst realitätsnahen Bedingungen experimentell überprüfte Rechen-
modelle stellen die Basis für die modellbasierte Weiterentwicklung und Optimierung von
Hochtemperatur-Konversionsprozessen dar. Die notwendige Bereitstellung experimenteller Vali-
dierungsdaten, die mithilfe großtechnischer Versuchsanlagen ermittelt wurden, gestaltet sich
jedoch als schwierig. Bedingt durch die bei Vergasungsprozessen hohen Drücke bis 100 bar
und Flammentemperaturen über 2300 K ist die messtechnische Zugänglichkeit stark einge-
schränkt. In [1] diskutieren die Autoren die Einsatzmöglichkeiten einer großtechnischen HP-POX-
Versuchsanlage zur Validierung von Rechenmodellen für die nichtkatalytische Erdgasspaltung.
Der Umfang der Versuchsdaten (drei unterschiedliche Drücke, zwei verschiedene Prozesstem-
peraturen) und die Qualität der Daten (geschlossene Elemente- und Energiebilanz, Auswertung
der Messgenauigkeit) bilden die Basis für den in [1] veröffentlichten internationalen Benchmark
(Virtuhcon-Benchmark) zur Modellierung der nichtkatalytischen Hochdruck-Partialoxidation von
Erdgas.
Die Arbeit [2] stellt die Berechnung des Virtuhcon-Benchmarks mithilfe eines CFD-Modells
vor. In dieser Arbeit vergleichen die Autoren unter anderem die Ergebnisse basierend auf
zwei unterschiedlichen Modellen zur Beschreibung der Turbulenz-Chemie-Interaktion, ei-
nem sogenannten Eddy-Dissipation-Concept-Modell und einem Fortschrittsvariablen-basierten
Flamelet-Ansatz. Die Autoren zeigen, dass auch unter Einsatz unterschiedlicher Modelle für die
Turbulenz-Chemie-Interaktion die Vorhersagegüte der Rechenmodelle sehr hoch ist, sowohl in
Bezug auf globale Charakteristiken wie Methanumsatz und Synthesegaszusammensetzung als
auch bezüglich der Flammencharakteristiken.
Während mit den Arbeiten [1, 2] für einphasige Systeme hinreichend überprüfte Rechenmodelle
vorliegen, gestaltet sich die Modellierung mehrphasiger Prozesse deutlich schwieriger. So sind
zwar Hochdruck-Hochtemperaturmesseinrichtungen im Labormaßstab verfügbar [19–21] und
stellen erste Daten zur Validierung der Rechenmodelle bereit, aber in keiner dieser Versuchsan-
lagen werden Feststoffbeladungen, Verweilzeitspektren, Drücke, Temperaturen und Gesamtum-
sätze wie in einem realen Vergaserprozess erreicht. Auf der anderen Seite steht ein im Vergleich
zu einphasigen Systemen sehr viel höherer Modellierungsaufwand. Neben der Gasphasen-
chemie und -strahlung müssen die auf die einzelnen Partikel wirkenden Strömungskräfte
sowie die Teilprozesse Aufheizung, Trocknung, Pyrolyse, Blähen, heterogene Verbrennung und
Vergasung, Partikelstrahlung, Partikelzerfall und Partikel-Wand-Wechselwirkungen möglichst
exakt vorhergesagt werden. Eine ausführlichere Diskussion zur modellhaften Beschreibung
dieser Effekte findet sich in den Kapiteln 3 und 4.
Bei dichtbeladenen Systemen, wie sie in der Wirbelschicht und im Festbett vorherrschen,
beeinflussen zusätzlich die Wechselwirkungen zwischen den einzelnen Partikeln einschließlich
Impuls- und Wärmeaustausch sowie Agglomeration das Prozessverhalten. Reaktortemperaturen
im Bereich des Ascheschmelzpunktes bzw. darüber bedingen das Auftreten einer dritten
Phase, der Schlacke, und erfordern neben der Modellierung der Schlackefilmbildung und des
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Schlackefließverhaltens die Wechselwirkungen der Partikel mit dem sich an der Wand bildenden
Schlackefilm. In [3] diskutieren die Autoren die Auswahl geeigneter Referenzmessungen für die
Modellierung der Kohlevergasung in der Wirbelschicht, d. h. für ein System, das sehr stark durch
die Wechselwirkungen zwischen den einzelnen Partikeln bestimmt ist. Es zeigt sich, dass die
Auswahl geeigneter experimenteller Referenzdaten schwierig ist. Eine Vielzahl der Experimente
bezieht sich auf das Fluidisierungsverhalten idealisierter Einsatzstoffe wie z. B. Glaskügelchen.
Die darauf basierenden Modelle lassen sich aber nur bedingt auf reale Einsatzstoffe übertragen.
Für diese Einsatzstoffe sind zwar experimentelle Daten in der Literatur verfügbar, allerdings
fehlen in der Regel Daten für unterschiedliche Fluidisierungszustände. Nur sehr wenig Arbeiten
führen sämtliche für die Modellvalidierung notwendigen Geometrien und Randbedingungen
auf. In [3] identifizieren die Autoren ein geeignetes Literaturexperiment und bewerten anhand
einer Reihe von Kennwerten die Güte eines entsprechenden Rechenmodells.
2.2 Virtuhcon-Benchmark [1]
Experimentelle Arbeiten müssen eine Reihe von Anforderungen erfüllen, um als Basis zur
Überprüfung von (CFD-basierten) Rechenmodellen zu dienen. In Hinblick auf HP-POX-Prozesse
umfasst dies bspw. die Bereitstellung der exakten Reaktorgeometrie einschließlich Zuleitungen,
Brennergeometrie und Wandaufbau. Sämtliche aus Sicht einer reaktiven Strömung wesentlichen
Randbedingungen sollten vorliegen. Dies umfasst Massenströme, Temperaturen und Zusam-
mensetzungen der eintretenden Stoffströme sowie die Temperaturen und Zusammensetzungen
der Produktgase einschließlich der zugehörigen Messunsicherheiten. Die experimentellen
Daten müssen so aufbereitet und dokumentiert sein, dass die Stoff- und Enthalpiebilanzen
geschlossen werden können. An der Reaktorwand auftretende Wärmeverluste sollten entweder
direkt aus der Enthalpiebilanz resultieren, können aber auch bei Verfügbarkeit zusätzlicher
Temperatur- oder Wärmestrommessdaten mithilfe der Wärmeleitungsgleichung bestimmt wer-
den, sofern die entsprechenden Wärmeleitfähigkeiten der unterschiedlichen Wandschichten
vorliegen.
Für Partialoxidationsprozesse erfüllen eine Reihe von Literaturarbeiten die oben genannten
Anforderungen und erlauben eine Bewertung der Vorhersagegüte des Rechenmodells hinsicht-
lich globaler Kennwerte wie Umsatz, Kaltgaswirkungsgrad und Gesamtwärmeverlust [22–26].
Die Arbeiten basieren in der Regel auf vereinfachten Versuchsständen im Labormaßstab,
bspw. Strömungsrohrreaktoren, und bilden nicht die in realen Vergasungsprozessen auftre-
tenden Systembedingungen, d. h. hohe Drücke und Temperaturen, ab. Ebenso unterscheiden
sie sich hinsichtlich der Strömungsführung. Die in industriellen POX-Prozessen auftretenden
Strömungen zeichnen sich in der Regel durch das zentrale Eindüsen von Einsatzstoff und Ver-
gasungsmittel aus. Die Freistrahlströmung bewirkt die Ausbildung großer Rezirkulationsgebiete
und damit verbunden ein breites Verweilzeitspektrum der Strömung. In der Literatur finden sich
sehr wenig Arbeiten, die hinsichtlich Strömungsführung, Systembedingungen sowie den doku-
mentierten Randbedingungen und Geometrien den Anforderungen an ein Referenzexperiment
genügen. Eine Ausnahme stellt die Arbeit von Guo u. a. dar [27], die für einen industriellen
nichtkatalytischen Erdgasreformer sämtliche zur Modellierung notwendigen Randbedingungen
und Geometrien und für Drücke von 12 bis 60 bar Umsatzraten und Sythesegasqualitäten
bereitstellt.
Der wesentliche Vorteil der numerischen Strömungssimulation im Vergleich zu einfacheren
Modellansätzen (0D- und 1D-Modelle) liegt vor allem in der Möglichkeit, lokale Phänomene
der reaktiven Strömung zu analysieren, bspw. die turbulente Durchmischung der Stoffströme
im Brennernahbereich oder die Ausbildung lokaler Temperaturspitzen an der Reaktorwand.
Die Beurteilung, inwieweit das eingesetzte Rechenmodell lokale Vorgänge zuverlässig abbildet,
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Abbildung 2.1: Reaktorgeometrie (links), Brennermaße (Mitte) und optisches System der HP-POX-Versuchsanlage
(rechts). Abbildungen aus [1] entnommen.
kann nur unter Hinzunahme weiterer, lokaler Messwerte erfolgen. Hierzu existieren für den
HP-POX-Prozess praktisch keine verwertbaren Literaturdaten. Diese Lücke soll der in der Arbeit
[1] veröffentlichte internationale Benchmark (Virtuhcon-Benchmark) schließen. Der Benchmark
basiert auf Daten einer semi-industriellen HP-POX-Versuchsanlage, ausgelegt und errichtet von
der Lurgi GmbH und 2004 am Institut für Energieverfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen
(IEC) der TU Bergakademie Freiberg in Betrieb genommen. Die HP-POX-Versuchsanlage ist mit
ca. 7200Versuchsstunden für die katalytische und die nichtkatalytische Spaltung von Erdgas
sowie für die Schwerölvergasung die am intensivsten eingesetzte Großversuchsanlage des
IEC.
Die Arbeit [1] stellt sämtliche für die CFD-Berechnung notwendigen Geometrieangaben und
Randbedingungen bereit (siehe Abbildung 2.1). Unabhängig durchgeführte CFD-Berechnungen
dienen dem Nachweis, dass die in der Veröffentlichung bereitgestellten Daten vollständig
und nachvollziehbar dokumentiert sind. Der Virtuhcon-Benchmark besteht aus insgesamt vier
Datensätzen. Für jeden Datensatz liegt eine geschlossene Stoff- und Enthalpiebilanz sowie die
betriebsbedingte Schwankungsbreite von Eingangsströmen und Stoffzusammensetzungen am
Reaktoraustritt vor. Die ersten drei Versuchspunkte umfassen einen Reaktordruck von 50, 60
und 70bar(g) bei einer Zieltemperatur von 1473K. Diese Zieltemperatur liegt ca. 200K unter
den für die nichtkatalytische Erdgasreformierung typischen industriellen Reaktortemperaturen
und bedingt eine deutliche Abweichung vom Gleichgewichtszustand am Reaktoraustritt und
einen verringerten Methanumsatz (Restvolumenanteil Methan 3,6–4,6%). Die Berechnung
der Erdgasreformierung erfordert damit die exakte Abbildung der thermochemischen und
strömungsmechanischen Prozesse im Reaktor einschließlich der chemischen Reaktionen, der
Wechselwirkung zwischen chemischen Reaktionen und turbulenter Strömung sowie des Wär-
meaustausches mit der Umgebung durch Konvektion und Strahlung und stellt einen deutlich
anspruchsvolleren Validierungsfall im Vergleich zu einem einfacheren Gleichgewichtssystem
dar. Der vierte Datensatz (50 bar(g), 1473K) bildet einen typischen Industrieprozess ab und
ermöglicht den Vergleich mit Literaturdaten ähnlicher Systeme.
Nichtgleichgewichtszusammensetzungen am Reaktoraustritt stellen einen anspruchsvollen Va-
lidierungsfall dar, erlauben aber keine abschließende Bewertung der Vorhersagegüte des
Rechenmodells bzgl. lokaler Phänomene. Die Arbeit [1] umfasst zusätzlich für die vier unter-
suchten Testfälle Messungen der Reaktorwand- und der Gastemperatur in verschiedenen Höhen
des Reaktors. In jeder Ebene werden drei bis vier Messstellen entlang des Reaktorumfangs
ausgewertet und anschließend gemittelt. Je nach Messstelle befinden sich die Temperatur-
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Abbildung 2.2: Optisos®-Momentaufnahme und ermittelte Temperaturverteilung in ◦C (links), zeitgemittelte
Temperaturverteilungen (Mitte) und extrahierte Flammenformen (rechts). Abbildungen aus [1] entnommen.
nehmer innerhalb der Ausmauerung, an der Innenwand des Reaktors oder innerhalb des
Reaktors. Die gemittelten Daten zeigen einen moderaten Temperaturanstieg von ca. 40K nahe
der Flammenzone des Prozesses und bis zu 17K in der Reformierungszone des Reaktors. Die
Temperaturmessungen ermöglichen zwar grundsätzlich detailliertere Aussagen zur Tempe-
raturverteilung im Prozess, sind jedoch auf den wandnahen Bereich beschränkt und bilden
damit lokale Effekte bspw. in der Flammenzone nicht ab. Eine weitere Einschränkung stellt die
Messungenauigkeit der verfügbaren Typ-R-Thermoelemente dar, die mit ca. 0,5–0,75% die
gleiche Größenordnung wie die Temperaturänderung entlang des Reaktors aufweist.
Für eine Bewertung der Rechenmodelle hinsichtlich ihrer lokalen Vorhersagegüte wird daher
zusätzlich der Flammennahbereich unter Verwendung des optischen Sondensystems Optisos®
analysiert. Das optische System, dargestellt in der Abbildung 2.1, besteht aus einem wasser-
gekühlten, druckfesten Endoskop und einem druckfesten, stickstoffgespülten Kamerasystem
einschließlich optischer Linsen und Filter. Das Endoskop kann hydraulisch bis zu 130mm in den
Reaktor eingefahren werden. Der Aufbau des optischen Systems erlaubt den Einsatz für Drücke
bis 70bar(g) sowie über den kompletten Temperaturbereich der HP-POX-Versuchsanlage und
ermöglicht eine in der Literatur bisher nicht verfügbare Analyse von Partialoxidationsflammen
unter industrierelevanten Bedingungen.
Die Abbildung 2.2 (links) zeigt beispielhaft eine mit dem Optisos®-System gemessene Mo-
mentaufnahme sowie das daraus ermittelte Temperaturfeld. Hierfür wurde in einem separaten
Hochtemperaturofen bei definierter Temperatur jedem Helligkeitswert eine spezifische Tempe-
ratur zugeordnet. Aufgrund der Länge der zentralen Flammenzone müssen die Messungen an
zwei verschiedenen Verfahrpositionen des Sondensystems durchgeführt werden und bedingen
die in den Abbildungen sichtbare Übergangszone. Die mittlere Grafik in Abbildung 2.2 zeigt
die zeitgemittelten Temperaturverteilungen für die Versuchspunkte bei 50, 60 und 70bar(g)
und 1473K Zieltemperatur. Eintrübungen des Linsensystems verhinderten weitere Messungen
bei 1673K. Mit der Definition eines spezifischen Grenzwertes lassen sich aus den zeitgemit-
telten Temperaturfeldern die Kontur des Flammenbereichs (siehe Abbildung 2.2 (rechts)) und
darauf basierend die maximale Flammenlänge und -breite ermitteln.
Aus Sicht der Modellvalidierung sind hier mehrere Aspekte kritisch zu bewerten. Die Kalibrie-
rung erfolgt in einem System, dessen Druck und Gaszusammensetzung nicht dem realen
Prozess entsprechen. Die Dichte und die materialabhängigen Absorptionseigenschaften der
Gasphase beeinflussen signifikant die Ausbreitung optischer Strahlung und bedingen damit
deutliche Abweichungen der ermittelten Temperaturen von den realen Gastemperaturen. Das
optische System betrachtet den Flammenbereich von außen und verhindert einen direkten
Vergleich mit einem berechneten Temperaturprofil in der Flamme. Die Definition einer spezifi-
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schen Temperatur zur Bestimmung der Flammenfront ermöglicht zwar den direkten Vergleich
der Flammenformen bei gleichen Temperaturen und unterschiedlichen Drücken, kann aber bei
der Bewertung von Versuchspunkten mit unterschiedlichen Temperaturen zu Schwierigkeiten
führen. Weiterführende Arbeiten werten alternativ nicht die Temperatur, sondern den Tempera-
turgradienten aus. Ein Vergleich mit den hier vorliegenden Werten zur Flammencharakteristik
zeigt jedoch lediglich geringe Abweichungen.
Trotz dieser Schwierigkeiten erlaubt das optische System eine Analyse der Flammenzone. Aus-
sagen zu Flammenform und Flammenlänge sind wesentliche und für HP-POX-Prozesse in der
Literatur bis dahin nicht verfügbare Daten, die erstmals eine Überprüfung der Vorhersagegüte
aktueller Rechenmodelle in Bezug auf lokale Phänomene ermöglichen. Die instationären
Messungen erlauben zusätzlich Aussagen zur Flammenstabilität. In aktuellen Forschungsar-
beiten des IEC werden bereits Hochgeschwindigkeitskameras eingesetzt, die die Verfolgung
einzelner Flammenstrukturen und darauf basierend die Extraktion des Geschwindigkeitsfeldes
ermöglichen.
2.3 Numerische Berechnung der nichtkatalytischen
Erdgasspaltung [2]
Der Fokus der Arbeit [2] liegt auf der Entwicklung und experimentellen Überprüfung eines
Rechenmodells für die nichtkatalytische Erdgasspaltung. Die Basis dieser Arbeit stellt der im
vorangegangenen Kapitel vorgestellte Virtuhcon-Benchmark dar, d. h. die Geometrie und die
Randbedingungen entsprechen den in der Arbeit [1] bereitgestellten Daten. Das zweidimensio-
nale, achsensymmetrische Rechengitter nutzt die Achsensymmetrie des HP-POX-Reaktorraums
aus und besteht aus ca. 19 Tsd. Kontrollvolumen. Die Gebietsauflösungen des wandnahen
Bereichs und der Flammenzone sind das Ergebnis vorausgegangener Gitterunabhängigkeits-
studien. Das eingesetzte Rechenmodell löst die Navier-Stokes-Gleichungen einschließlich der
Erhaltungsgleichungen für die Masse und die Energie. Zusätzlich werden die Transportglei-
chungen für die in der Gasphase berücksichtigten Stoffe, für die einfallende Strahlung und
für die Modellgrößen des entsprechenden Turbulenzmodells gelöst. Die Arbeit [2] setzt das
k-ω-SST-Modell zur Modellierung der turbulenten Prozesse sowie das P-1-Strahlungsmodell ein.
Sämtliche Materialeigenschaften in dem Rechenmodell sind als Funktion der Temperatur und
gegebenenfalls des Drucks definiert.
Als Gasphasenreaktionsmechanismus kommt der ATR-Mechanismus zum Einsatz [28], bei dem
es sich um einen reduzierten GRI3.0-Mechanismus [29] handelt, der insgesamt 28 Spezies
(bis C2-Chemie) sowie 112 Elementarreaktionen berücksichtigt. Die Arbeit [2] vergleicht zwei
grundsätzlich verschiedene Modelle zur Turbulenz-Chemie-Interaktion, das Eddy-Dissipation-
Concept-Modell (EDC) und einen Fortschrittsvariablen-basierten Flamelet-Ansatz (Englisch:
Flamelet Progress Variable, FPV) mit tabellierter Chemie [30]. Das EDC-Modell löst für jeden
Stoff eine separate Stofftransportgleichung, sodass der Rechenaufwand für größere Mechanis-
men stark ansteigt. Dabei geht das Modell davon aus, dass die chemischen Reaktionen nur in
kleinen turbulenten Strukturen, die ein spezifisches Volumen des jeweiligen Kontrollvolumens
einnehmen, und über eine spezifische Zeitskala hinweg stattfinden. Hiermit verknüpft sind
die zwei wesentlichsten Modellparameter, die Volumenanteilkonstante und die Zeitskalenkon-
stante, wobei Voruntersuchungen zeigen, dass vor allem die Volumenanteilkonstante einen
wesentlichen Einfluss auf die Lösung ausübt. Aus diesem Grund untersucht die Arbeit [2]
systematisch den Einfluss der Volumenanteilkonstante. Die Ergebnisse zeigen erwartungsge-
mäß einen geringen Einfluss auf den Flammenbereich, in dem chemische Reaktionen vor
allem durch den Stofftransport und die Durchmischung begrenzt sind. Gleichzeitig übt die
Volumenanteilkonstante einen nicht zu vernachlässigenden Einfluss auf die Temperatur und den




Abbildung 2.3: Rechenergebnisse für den Testfall 1 (50 bar(g) Reaktordruck, 1473 K Zieltemperatur) basierend
auf dem EDC-Modell. Abbildungen aus [2] entnommen.
Methanumsatz am Austritt des Reaktors aus. Im Ergebnis der Arbeit wird die Modellkonstante
an die in der Arbeit [1] bereitgestellten Versuchspunkte angepasst (hier nicht dargestellt). Da
hierbei unterschiedliche Prozessparameter betrachtet werden (drei verschiedene Drücke, zwei
unterschiedliche Zieltemperaturen), kann von einer Übertragbarkeit dieser Ergebnisse auf
vergleichbare Partialoxidationsprozesse ausgegangen werden.
Der FPV-Ansatz benötigt im Gegensatz zum EDC-Modell keine Berechnung einer Transportglei-
chung für jeden betrachteten Stoff, sondern lediglich die Lösung der Erhaltungsgleichungen für
den Mischungsbruch, die Mischungsbruchvarianz sowie für eine individuelle Fortschrittsvariable.
Der FPV-Ansatz ermöglicht somit deutlich verringerte Rechenzeiten. Die Verknüpfung des ther-
mochemischen Zustands mit den Kontrollvariablen (Mischungsbruch und Fortschrittsvariable)
erfolgt über vorberechnete und in Datenbanken gespeicherte 0D- und 1D-Lösungen einfacher
Modellflammen.
Die Berechnung der Hochtemperatur-Konversionsprozesse für die in der Arbeit [1] aufge-
führten vier unterschiedlichen Testfälle basiert auf dem EDC-Ansatz. Die Abbildung 2.3 zeigt
für den ersten Testfall (50 bar(g), 1473 K) die Geschwindigkeit in axialer Richtung sowie die
Verteilungen der Temperatur, des Methananteils und des Kohlenmonoxidanteils. Wie in der
Abbildung 2.3 erkennbar ist, bildet sich in dem Reaktor eine zentrale Flamme aus, mit einer
Maximaltemperatur an der Flammenspitze von ca. 3400 K. In diesem Bereich, der ungefähr
die ersten 20 % der Reaktorlänge umfasst, treten aufgrund der sehr schnellen Reaktionen mit
Sauerstoff hohe Konzentrations- und Temperaturgradienten auf. In dem sich daran anschlie-
ßenden Reaktorabschnitt finden hauptsächlich langsam ablaufende Reformierungsreaktionen
statt, sodass sich hier die Temperatur und die Stoffkonzentrationen nur moderat ändern.
Die Überprüfung der Rechenergebnisse erfolgt anhand gemessener Flammencharakteristiken
sowie Temperaturen und Gaszusammensetzungen am Reaktoraustritt. Die Abbildung 2.4
(links) zeigt eine mit dem optischen Sondensystem Optisos® gemessene Momentaufnahme der
Flammenzone sowie das daraus extrahierte Temperaturfeld (2.v.l.). Der zeitliche Mittelwert der
experimentell bestimmten Temperatur sowie der Helligkeitsgradient der optischen Messung
sind in den Abbildungen 2.4 (Mitte und 2.v.r.) dargestellt. Der Vergleich der experimentellen
Daten mit der berechneten Temperaturverteilung (siehe Abbildung 2.4 (rechts)) zeigt eine gute
Übereinstimmung.
Die experimentell bestimmten Flammenlängen liegen zwischen 265 mm (Testfall 1) und
274 mm (Testfall 3). Die berechneten Flammenlängen basieren auf zwei unterschiedlichen
Kriterien, zum einen eine konstante Temperatur von 1973 K und zum anderen einen Stoff-
mengenanteil des OH-Radikals von 10−4 mol/mol. Beide Kriterien sind in der Abbildung 2.4
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Abbildung 2.4: Temperaturverteilung in der Flammenzone für den Testfall 1. Optische Momentaufnahme (links),
extrahiertes Temperaturfeld (2.v.l.), zeitlicher Mittelwert der Temperatur (Mitte), Helligkeitsgradient (2.v.r.) und
berechnetes Temperaturfeld (rechts) einschließlich der Isolinien für einen Volumenanteil des OH-Radikals von
10−4 mol/mol und für T = 1973 K. Die ersten drei Abbildungen sind aus [1] und die rechten beiden Abbildungen
aus [2] entnommen.
(rechts) dargestellt. Die berechneten Flammenlängen nehmen mit steigendem Druck leicht
ab und liegen zwischen 267 und 263 mm unter Verwendung des Temperaturkriteriums und
zwischen 245 und 243 mm für das OH-Kriterium. Trotz dieser Unsicherheit bei der Definiti-
on der Flammenlänge zeigt sich eine sehr gute Übereinstimmung zwischen Experiment und
Rechenmodell.
Die Abbildung 2.5 vergleicht für alle vier Testfälle die berechneten und gemessenen Gaszu-
sammensetzungen und Temperaturen am Reaktoraustritt. Wie in der vorhergehenden Arbeit
diskutiert führen die definierten Systembedingungen zu einem chemischen Nichtgleichgewicht
am Reaktoraustritt, wobei die Abweichungen vom chemischen Gleichgewicht für die ersten
drei Testfälle (1473 K) im Vergleich zum vierten Testfall (1673 K) deutlich größer ausfallen.
Sowohl die in der Abbildung 2.5 dargestellten berechneten als auch die gemessenen Werte
zeigen diese Abweichung deutlich. Für die Gaszusammensetzung ergibt sich eine sehr gute
Übereinstimmung zwischen Experiment und Rechenmodell, wobei die Abweichungen in der
Regel innerhalb der Messunsicherheit liegen. Die Unterschiede zwischen den gemessenen und
berechneten Temperaturen liegen geringfügig höher, überschreiten aber in der Regel nicht die
Messunsicherheit der Thermoelemente.
Die vorliegenden Daten zeigen, dass das eingesetzte Rechenmodell grundsätzlich in der La-
ge ist, wesentliche Charakteristiken der Hochdruck-Partialoxidation von Erdgas zuverlässig
wiederzugeben. Um zu überprüfen, inwieweit diese Ergebnisse auch unter Einsatz fortschrittli-
cherer und recheneffizienterer Modelle für die Turbulenz-Chemie-Wechselwirkungen erzielt
werden können, erfolgen erneute Berechnungen des Testfalls 1 basierend auf dem FPV-Ansatz.
Ein Vergleich der Ergebnisse zeigt mehrere Unterschiede auf. Das FPV-basierte Modell be-
trachtet die Sauerstoff- und Wasserdampfströme als bereits vorgemischt. Dadurch und durch
den grundsätzlich unterschiedlichen Modellansatz des FPV-Verfahrens weichen die ermittelten
Maximaltemperaturen im Flammenbereich deutlich voneinander ab. Gleichzeitig sagt das
EDC-Modell einen im Vergleich zum FPV-Ansatz geringeren Methanumsatz in der Reformie-
rungszone des Reaktors voraus (hier nicht dargestellt).
Die Abbildung 2.6 vergleicht die mit dem EDC-Modell und dem FPV-Ansatz berechneten
Temperaturen im Flammenbereich sowie die Temperatur und die Gaszusammensetzung am
Austritt des Reaktors. Die experimentellen Daten zeigen, dass der FPV-Ansatz einen zu hohen
Methanumsatz vorhersagt, während das EDC-Modell den Methanumsatz unterschätzt. Da
















































































































































Abbildung 2.5: Vergleich der berechneten und gemessenen Gaszusammensetzungen und Temperaturen am
Reaktoraustritt, basierend auf dem EDC-Modell. Abbildungen aus [2] entnommen.
bislang keine Messwerte entlang des Reaktors vorliegen, lässt sich keine abschließende Be-
wertung durchführen, welches der beide Modelle den Konversionsprozess genauer wiedergibt.
Aufgrund der fehlenden Abhängigkeit von empirischen Modellparametern ist jedoch zukünftig
der FPV-Ansatz zu bevorzugen. Die in der Abbildung 2.6 dargestellten Ergebnisse zeigen,
dass beide Modellansätze in der Lage sind, charakteristische Größen wie die Flammenlänge
und die Gaszusammensetzung sowie die Temperatur am Austritt zuverlässig wiederzugeben.
Damit bilden die vorgestellten Rechenmodelle eine wesentliche Basis für die weiterführende
Entwicklung neuer Vergasungstechnologien (siehe Kapitel 5).
2.4 Modellvalidierung für mehrphasige, nichtreaktive Systeme [3]
Neben den eingangs aufgeführten mehrphasigen Konversionsprozessen mit reaktiven Einzel-
partikeln, deren detaillierte Analyse in den Kapiteln 3 und 4 erfolgt, beeinflussen in Systemen
mit hohen Feststoffbeladungen zusätzlich die zwischen den Partikeln wirkenden Kräfte die Hy-
drodynamik in dem jeweiligen Konversionsprozess. Das IEC entwickelt in den letzten Jahren ein
neues, zweistufiges Vergaserkonzept, den sogenannten INCI-Vergaser (INCI: INternal CIrcula-
tion) [31]. Durch die Kombination insgesamt vier verschiedener Fluidisierungsregime (Festbett,
blasenbildende Wirbelschicht, durchstoßene Wirbelschicht, zirkulierende Wirbelschicht) sollen
auch schwierige Einsatzstoffe wie aschereiche Kohlen nahezu vollständig umgesetzt werden.
Aufgrund der im Vergleich zu Flugstromverfahren niedrigeren Reaktortemperaturen, die typi-
scherweise unter dem Ascheschmelzpunkt liegen, lassen sich eine höhere Synthesegasausbeute
und -qualität sowie ein höherer Kaltgaswirkungsgrad erzielen [31].
Die zuverlässige Modellierung des INCI-Vergasers erfordert die simultane Berechnung der
unterschiedlichen Fluidisierungsregime. Die Arbeit [3] konzentriert sich auf die Entwicklung
eines universellen, für unterschiedliche Regime validierten Rechenmodells. Der am IEC be-
triebene Versuchsstand im Technikumsmaßstab bildet zwar das INCI-Prinzip vollständig ab,






































Abbildung 2.6: Vergleich der Rechenergebnisse basierend auf dem EDC-Modell und dem FPV-Ansatz für den Test-
fall 1. Flammenstruktur einschließlich der Isolinie für T = 1973 K (links) und Temperatur und Gaszusammensetzung
am Reaktoraustritt (rechts). Abbildungen aus [2] entnommen.
bietet durch seinen Stahlmantel aber nur einen sehr eingeschränkten optischen Zugang. Damit
ist der Versuchsvergaser zwar geeignet, die Wirksamkeit des INCI-Prinzips zur Vergasung
schwieriger Einsatzstoffe nachzuweisen, erlaubt aber keine Messung der für die Validierung
eines Wirbelschichtmodells notwendigen Versuchsdaten.
Aus diesem Grund konzentriert sich die Arbeit [3] auf die Auswahl geeigneter Literaturex-
perimente, die für die Validierung der Rechenmodelle eine Reihe von Anforderungen zu
erfüllen haben. Diese umfassen die vollständige Dokumentation des zugrundeliegenden
Versuchsaufbaus einschließlich der Geometrie der Versuchsanlage und der eingestellten Rand-
bedingungen. Aus hydrodynamischer Sicht relevante Partikeleigenschaften müssen denen des
im INCI-Vergaser eingesetzten Einsatzstoffes entsprechen. Die durchgeführten Experimente
müssen vergleichbare Fluidisierungszustände abbilden und idealerweise sollten verschiedene,
unabhängige Messgrößen vorliegen.
Die Arbeit [3] verwendet eine Darstellung nach Reh, bei der eine modifizierte Froude-Zahl
über die Partikel-Reynolds-Zahl aufgetragen wird, zur Charakterisierung der einzelnen Fluidi-
sierungsregime. Eine ausführliche Literaturstudie zeigt, dass nur sehr wenige veröffentlichte
Arbeiten die aufgeführten Anforderungen erfüllen. Hierbei hebt sich die Arbeit [32] besonders
hervor. Die Autoren untersuchen das Fluidisierungsverhalten von Geldart-A-Partikeln bei unter-
schiedlichen Gasgeschwindigkeiten. Dafür führten sie Messungen der Druckverlustschwankung
sowie in jeweils einer Ebene Messungen der radialen Verteilung des Lückenvolumenanteils
und der Partikelgeschwindigkeit durch. Die Partikel-Reynolds-Zahl und die Archimedes-Zahl,
aber auch die Korngröße und Dichte der eingesetzten Katalysatorpartikel entsprechen nähe-
rungsweise denen des im INCI-Vergaser eingesetzten Einsatzstoffes. Die für die Modellierung
notwendigen Versuchsparameter sind in der Arbeit [32] ebenfalls angegeben.
Die Abbildung 2.7 vergleicht anhand des Reh-Diagramms die im INCI-Vergaser auftretenden
Fluidisierungsregime mit den in der Arbeit [32] untersuchten Regimen. Es zeigt sich, dass das
selektierte Literaturexperiment die hydrodynamischen Eigenschaften des INCI-Vergasers sehr
gut wiedergibt und damit eine geeignete Datenbasis zur Validierung des Rechenmodells zur
Verfügung stellt.
Das in der Arbeit [3] eingesetzte Rechenmodell basiert auf dem Zwei-Fluid-Modell [33–35],
oft auch als Euler-Euler-Ansatz bezeichnet, und verwendet zur Beschreibung der Fließeigen-
schaften der dispersen Phase die kinetische Theorie für granulare Medien. Im Vergleich zu
partikelbasierten Methoden wie den MP-PIC-Verfahren benötigt dieser Ansatz einen geringeren
und im Vergleich zu den Diskrete-Elemente-Methoden einen deutlich reduzierten Rechen-
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Abbildung 2.7: Vergleich der im INCI-Vergaser auftretenden und in der Arbeit [32] untersuchten Fluidisierungszu-
stände. Abbildung aus [3] entnommen.
bedarf und erlaubt damit die Berechnung praxisnaher Fragestellungen. Der wesentlichste
Nachteil dieses Ansatzes liegt darin, dass die disperse Phase als Kontinuum, d. h. als ho-
mogenes Medium betrachtet wird, sodass einzelne Partikel nicht mehr unterscheidbar sind.
Partikelgrößenverteilungen und partikelspezifische Effekte wie die Änderung der individuellen
Partikelgröße und -dichte durch thermochemische Konversionsprozesse bleiben unberück-
sichtigt. Bei dem gewählten Modellansatz beeinflussen im Wesentlichen zwei Modelle bzw.
Parameter das hydrodynamische Verhalten der dispersen Phase: das Widerstandsmodell zur
Beschreibung des Impulsaustauschs zwischen Gas- und Feststoffphase und der Stoßkoeffizient,
der den Impulsaustausch der Partikel untereinander charakterisiert. Für eine umfassende
Auflistung der eingesetzten Modelle, Modellparameter, Rechengitter, Zeitschrittweiten und
Diskretisierungsverfahren sei auf die Arbeit [3] verwiesen.
Zur Verifikation des Rechenmodells und zur Bewertung des Einflusses des Rechengitters wer-
den der Druckverlust für unterschiedliche Fluidisierungsgeschwindigkeiten und für Partikel
der Geldart-Klassen A und D untersucht. Bei geringen Strömungsgeschwindigkeiten, d. h.
vor Erreichen des Fluidisierungspunktes, bestimmen die Widerstandskräfte und die Betthöhe
den Druckverlust. Nach Erreichen des Fluidisierungspunktes hängt der Druckverlust von den
Gravitationskräften und dem Reaktorquerschnitt ab. Bei gegebenen Widerstandsbeiwert und
Betteigenschaften kann der Druckverlust somit analytisch bestimmt und zur Verifikation des
Rechenmodells eingesetzt werden. Wie die Abbildung 2.8 zeigt, ergibt sich für beide Partikel-
klassen eine sehr gute Übereinstimmung zwischen analytischer Lösung und Rechenergebnissen,
bei einem lediglich moderaten Einfluss der Gitterauflösung, dargestellt über das Verhältnis von
Rechengitterweite L zu Partikeldurchmesser d.
Im nächsten Schritt erfolgt die Validierung des Rechenmodells anhand der in [32] aufgeführten
Versuchsdaten. Diese umfassen den Lückenvolumenanteil, die Partikelgeschwindigkeit und das
Fluidisierungsverhalten. Bzgl. des Lückenvolumens zeigt sich bei hohen Geschwindigkeiten eine
sehr gute Übereinstimmung zwischen den berechneten und gemessenen Profilen, während
bei niedrigeren Geschwindigkeiten deutliche Unterschiede auftreten (siehe Abbildung 2.9
(links)). Die Abweichungen lassen sich jedoch eher auf eine ungleichmäßige Fluidisierung















































Abbildung 2.8: Analytisch bestimmter und für unterschiedliche Gitterauflösungen berechneter Druckverlust als
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Abbildung 2.9: Vergleich zwischen gemessenem und berechnetem Lückenvolumen (links) und zwischen berechneter
und gemessener Druckverlustschwankung (rechts). Abbildungen aus [3] entnommen.
aufgrund einer unzureichend vergleichmäßigten Anströmung im Experiment als auf eine Unzu-
länglichkeit des Rechenmodells zurückführen. Ein Vergleich der in einer Ebene 50 mm über
der Einströmplatte gemessenen Geschwindigkeiten mit den Rechenergebnissen (hier nicht
dargestellt) lässt zwei Aussagen zu: Erstens ist das Rechenmodell in der Lage, die Verteilung der
Partikelgeschwindigkeit für verschiedene Gasgeschwindigkeiten wiederzugeben, wobei bei hö-
heren Fluidisierungsgeschwindigkeiten eine größere Übereinstimmung auftritt, was sich analog
den Messungen der Lückenvolumenverteilung auf die Unzulänglichkeiten bei der Fluidisierung
des Einsatzstoffes zurückführen lässt. Bei den maximalen und minimalen Geschwindigkeitskom-
ponenten in Strömungsrichtung sowie bei der Größe der aufwärts gerichteten Kernströmung
treten allerdings systematische Abweichungen bis zu 30 % auf. Zweitens ergibt sich die Not-
wendigkeit, für eine statistisch abgesicherte zeitliche Mittelung einen sehr großen Zeitraum
zu berechnen, was aufgrund des damit verbundenen höheren Rechenaufwands in vielen
Literaturstudien vernachlässigt wird. Die Schwankung des Druckverlusts, gemessen in einem
Abstand von 80 mm über der Einströmplatte, stellt die dritte in der Arbeit [32] aufgeführte
Messgröße dar. Der in der Abbildung 2.9 (rechts) dargestellte Vergleich mit den Rechenergeb-
nissen ergibt hier größere Unterschiede. Bei kleinen Leerrohrgeschwindigkeiten ist zwar eine
sehr gute Übereinstimmung zu erkennen, allerdings nehmen die Abweichungen mit steigender
Leerrohrgeschwindigkeit deutlich zu. In dem Bereich bis 0,35 m/s besitzen die berechneten
und gemessenen Verläufe zumindest vergleichbare Charakteristiken, für größere Werte steigen
die berechneten Druckverlustschwankungen jedoch wieder deutlich an und weisen damit einen
im Vergleich zum Experiment gegenläufigen Trend auf.
Wie die Arbeit [3] aufzeigt, sind noch eine Reihe von Modellverbesserungen notwendig, bis die
unterschiedlichen hydrodynamischen Phänomene in einem Wirbelschichtprozess zuverlässig
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abgebildet werden können. Dabei diskutiert die vorliegende Arbeit die Notwendigkeit, in
künftigen Arbeiten generell verschiedene Fluidisierungsregime und unterschiedliche Mess-
größen als Bewertungskriterien zu betrachten. Es bleibt zu betonen, dass die hier diskutierte
Arbeit ein nichtreaktives Stoffsystem betrachtet. Das Einbeziehen homogener und heteroge-
ner Konversionsprozesse anhand validierter Teilmodelle stellt einen weiteren, wesentlichen
Forschungsschwerpunkt zukünftiger Arbeiten dar.
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3 Wärmeübergang und Strömungskräfte
umströmter Einzelpartikel
3.1 Übersicht
Während sich Modelle bzw. Modellansätze zur Partikel-Partikel-Wechselwirkung anhand der
in [3] aufgeführten messbaren makroskopischen Kriterien überprüfen lassen, gestaltet sich
die experimentelle Validierung einzelner Partikelmodelle als schwierig. Vor allem die harschen
Umgebungsbedingungen und die damit verbundene schlechte messtechnische Zugänglich-
keit sowie die sehr kleinen Partikelgrößen von teilweise wenigen Mikrometern verhindern
die Erfassung partikelaufgelöster Versuchsdaten. Eine Alternative stellen partikelaufgelöste
numerische Simulationen dar. In [4] konzentrieren sich die Autoren auf die Berechnung und
Modellierung der auf einzelne Partikel wirkenden Strömungskräfte sowie den dazugehörigen
Wärmeübergang. Der Schwerpunkt liegt dabei auf nichtkugelförmigen, isolierten Partikeln in
homogenen Strömungen. Die Arbeit untersucht Partikelformen, die in Systemen mit staubförmi-
gem Eintrag heterogener Einsatzstoffe (bspw. Kohlekraftwerk, Flugstromvergasung) auftreten
und zeigt auf, dass die Widerstandskraft über ±30 % und der Wärmeübergang über ±20 % je
nach Partikelform variiert. Mit angepassten Korrelationen, die neben der Sphärizität weitere
Parameter zur Charakterisierung der Partikelform berücksichtigen, stehen mit dieser Arbeit
entsprechende Modelle zur verbesserten Berücksichtigung der Partikelform zur Verfügung.
Die Arbeit [5] stellt eine Erweiterung dieses Ansatzes auf Partikel mit unterschiedlichen An-
stellwinkeln dar. Für verschiedene Partikelformen stehen damit geschlossene Sätze von Kor-
relationen für Widerstands- und Auftriebskräfte, Drehmomente und Wärmeübergänge zur
Verfügung. Die Arbeit [5] zeigt, dass je nach Anstellwinkel Auftriebskräfte wirken, die für
ellipsoide Partikel bei niedrigen Reynolds-Zahlen fast 60 % der Widerstandskraft betragen. Die
mit dieser Arbeit zur Verfügung stehenden Datensätze ermöglichen die Berücksichtigung dieses
Effektes und damit eine verbesserte Berechnung der Trajektorien nichtkugelförmiger Partikel in
Flugstromsystemen.
Je nach Einsatzstoff und absolviertem thermischen Konversionsschritt, bspw. der Pyrolyse,
weisen die Partikel eine poröse Struktur und damit verbunden eine erhöhte Durchlässigkeit
auf. In [6] untersuchen die Autoren, inwieweit eine idealisierte Durchlässigkeit, dargestellt über
eine zylindrische Verbindung von vorderem und rückwärtigem Staupunkt des Partikels, eine
Änderung des Strömungswiderstandes und des Wärmeübergangs bewirkt. Für die untersuchten
Kugelringe zeigten sich Änderungen der Widerstandskraft über ±11 % und bis zu ±40 % für
den Wärmeübergang.
3.2 Nußelt-Zahlen und Kraftbeiwerte nicht-kugelförmiger
Partikel [4, 5]
Flugstromvergaser zeichnen sich durch geringe Feststoffanteile mit Volumenanteilen größten-
teils unter 1 % aus. Eine Ausnahme stellt der Feststoffeintrag dar, der häufig mittels Dichtstrom-
förderung erfolgt. Der mit Ausnahme der eng begrenzten Einspeisezone geringe Volumenanteil
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Abbildung 3.1: 2D-Schnitt durch das Rechengitter (links) und Vergleich des berechneten Widerstandsbeiwertes mit
Literaturdaten (rechts). Abbildungen aus [4] entnommen.
legitimiert die Modellannahme, dass Wechselwirkungen zwischen den einzelnen Partikeln
des staubförmigen Einsatzstoffes vernachlässigt werden können. Die effiziente Berechnung
solcher Systeme basiert überwiegend auf der unterschiedlichen Betrachtung von Gas- und
Feststoffphase. Die Erhaltungsgrößen zur Beschreibung der Gasphase, bspw. Masse, Impuls,
Energie, Einstrahlung, Stoffanteile und turbulente Größen werden in einem ortsfesten System
formuliert (eulersches System) und führen zu einem Satz von partiellen Differentialgleichungen,
während für die Feststoffphase repräsentative Einzelpartikel direkt verfolgt werden (lagrangsche
Betrachtungsweise). Die Kopplung von Feststoff- und Gasphase erfolgt für solche sogenannten
Euler-Lagrange-Systeme mithilfe von Teilmodellen, die den Austausch von Stoffen, Kräften
und Energie beschreiben. Die zuverlässige Berechnung der Partikeltrajektorien in einem Flug-
stromsystem basiert auf der exakten Beschreibung der auf das Partikel wirkenden Kräfte, bspw.
Widerstandskraft, Auftriebskraft, Bassetkraft, virtuelle Massenkraft, die Magnus- und Saffman-
kraft und die Gewichtskraft. Der Einfluss einiger dieser Kräfte lässt sich vernachlässigen, wenn
die Dichte der dispersen Partikel groß ist im Vergleich zur Dichte der Gasphase. Eine detaillierte
Übersicht über die einzelnen Kraftterme und deren Einflussbereich findet sich in [36].
Die Widerstandskraft als Summe aus am Partikel wirkenden Druck- und Reibungskräften stellt
den wesentlichsten Anteil in einer Reihe unterschiedlich wirkender Kräfte dar. Der mit der
Widerstandskraft verknüpfte Widerstandsbeiwert hängt für nichtporöse Partikel vor allem von
zwei Parametern ab, der Partikel-Reynolds-Zahl und der Partikelform. In der Literatur finden
sich eine Vielzahl experimenteller und numerischer Arbeiten, die den Widerstandsbeiwert
von Partikeln unterschiedlicher Form untersuchen, bspw. [37–43]. Darauf aufbauend fassen
verschiedene Arbeiten die in der Literatur verfügbaren Daten zusammen und entwickeln semi-
empirische Korrelationen für den Widerstandsbeiwert mit dem Ziel, einen möglichst großen
Reynolds-Zahlbereich und sehr unterschiedliche Partikelformen abzubilden [44]. Eigene Vorar-
beiten zeigen, dass in Flugstromvergasern Partikel-Reynolds-Zahlen bis ca. 200 dominieren,
und nur vereinzelt höhere Reynolds-Zahlen (bis 2000) auftreten. In diesem Bereich liefern
einzelne Widerstandskorrelationen relative Abweichungen über 20 %, sodass bei bestimmten
Partikelformen hier ein erheblicher Fehler bei der Berechnung der Partikeltrajektorien erwar-
tet werden kann. Darüber hinaus finden sich in der Literatur sehr wenig Arbeiten, die den
Wärmeübergang bzw. den Stoffübergang umströmter nichtkugelförmiger Partikel beschreiben
[45–47]. Aus diesem Grund untersucht die Arbeit [4] die Strömungskräfte und den Wärme-
übergang von Partikeln unterschiedlicher Form in einem für Flugstromverfahren relevanten
Reynolds-Zahl-Bereich. Mit Verweis auf die Analogie von Stoff- und Wärmeübertragung [48]
lassen sich diese Ergebnisse direkt auf den Stoffübergang übertragen.
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Abbildung 3.2: Ausgewählte repräsentative Partikelformen (links), Schnitt durch das entdimensionierte Temperatur-
feld (Mitte) und Stromlinien entlang der Schnittebene (rechts). Partikel-Reynolds-Zahl 100. Abbildung (links) aus
[49] und Abbildungen (Mitte, rechts) aus [4] entnommen.
Die Ausgangsbasis dafür stellen validierte CFD-Modelle dar. Wesentlich für die Güte der
numerischen Ergebnisse sind einerseits eine möglichst hohe Auflösung der Grenzschicht am
Partikel sowie ein hinreichend großes Rechengebiet zur Vermeidung von Versperreffekten. Der
Einsatz der in dem kommerziellen Finite-Volumen-Löser ANSYS® Fluent® verfügbaren QUICK-
Methode als Interpolationsverfahren zweiter Ordnung erfordert darüber hinaus strukturierte
und möglichst orthogonale Hexaeder-Kontrollvolumen. Die Abbildung 3.1 (links) zeigt einen
Schnitt durch das Rechengitter für die Umströmung eines Einzelpartikels. Die Auflösung der
Temperaturgrenzschicht bei der höchsten Reynolds-Zahl beträgt mindestens 35 Kontrollvo-
lumen in wandnormaler Richtung und 121 Kontrollvolumen in einem Abstand von einem
Partikeldurchmesser um das Partikel. Die Rechenränder bestehen aus einem Strömungseintritt
mit konstanter Temperatur und konstanter Geschwindigkeit, einer Druckaustrittsrandbedin-
gung sowie Symmetrierandbedingungen an den seitlichen Rändern (vgl. Abbildung 3.4). Das
Partikel ist als ortsfester, hydraulisch glatter, nichtporöser Körper mit einer konstanten Ober-
flächentemperatur von 400 K definiert, die Gasphase als inkompressibles Medium (Luft bei
300 K).
Die Validierung des Rechenmodells erfolgt zuerst durch den Vergleich des berechneten Wi-
derstandsbeiwertes mit experimentellen und numerischen Literaturdaten (siehe Abbildung 3.1
(rechts)) für Reynolds-Zahlen zwischen 10 und 250. In diesem Bereich liegt eine laminare
und stationäre Strömung um das Partikel vor. Zusätzlich wird in der Arbeit [4] die Gitterun-
abhängigkeit der Lösung nachgewiesen, für eine Reynolds-Zahl von 300 die Strouhal-Zahl
mit Literaturdaten abgeglichen, die Dicke der Temperaturgrenzschicht ausgewertet sowie die
berechneten Nußelt-Zahlen gegen Literaturwerte verglichen. Hier zeigt sich interessanterweise,
dass selbst für den intensiv untersuchten Wärmeübergang an einer laminar umströmten Kugel
die Literaturdaten untereinander bis zu ±18 % Unterschied aufweisen.
Die Abbildung 3.2 (links) zeigt typische Formen der Kohlepartikel. Die Formen lassen sich in
drei geometrisch unterschiedliche Klassen einteilen: würfelförmig, kugelförmig und rotations-
ellipsoidal (Länge-zu-Durchmesser-Verhältnis überwiegend ca. 2). Für diese Partikelformen
wurden die Umströmung und der Wärmeübergang für Reynolds-Zahlen zwischen 10 und
250 berechnet. Die Partikelorientierung entspricht der Hauptströmungsrichtung, sodass keine
zusätzlichen Auftriebskräfte auftreten. Für das Ellipsoid bedingt dies zwei zu berücksichtigende
Ausrichtungen. Die Abbildung 3.2 (Mitte und rechts) illustriert für Re = 100 die dazugehöri-
gen Temperatur- und Geschwindigkeitsfelder mit den bei diesen Reynolds-Zahlen typischen
Rezirkulationsgebieten im Nachlaufbereich des Partikels.
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Abbildung 3.3: Widerstandsbeiwert (links) und Nußelt-Zahl (rechts) für unterschiedliche Partikelformen. Linien:
Korrelationen, Symbole: numerische Daten. Abbildungen aus [4] entnommen.
Die Ergebnisse der Berechnung der Umströmung und des Wärmeübergangs dieser vier
Partikelformen bei Reynolds-Zahlen zwischen 10 und 250 bilden die Basis für die Entwick-
lung angepasster Modelle für die wirkenden Kräfte sowie den Wärmeübergang. Mithilfe der
Statistiksoftware STATGRAPHICS® Centurion® kann analysiert werden, welcher Geometrie-
parameter, bspw. die Sphärizität, die normalisierte Längen- und Breitenausdehnung, das
Längen-/Seitenverhältnis oder die längs- und quergerichtete Sphärizität [44], den größten
Einfluss auf den Widerstandsbeiwert und die Nußelt-Zahl ausübt. Basierend auf dem Mo-
dell nach Yow u. a. [41] und der normalisierten Längenausdehnung l/d als signifikantesten
Geometrieparameter ergibt sich die neue Korrelation für den Widerstandsbeiwert zu















Der Wärmübergang hingegen wird maßgeblich durch die Sphärizität Φ sowie die querge-
richtete Sphärizität beeinflusst. Basierend auf den Nußelt-Zahl-Korrelationen nach Ranz und
Marshall [50] und Whitaker [46] ergibt sich die Nußelt-Zahl-Korrelation zu














Der Vergleich der Korrelationen mit den CFD-basierten Referenzdaten in der Abbildung 3.3
zeigt eine sehr gute Übereinstimmung, mit einer statistischen Signifikanz von 99,8 % für den
Widerstandsbeiwert sowie von 99,9 % für die Nußelt-Zahl.
Das partikelbeladene Geschwindigkeitsfeld bei Flugstromverfahren lässt sich in drei Zonen
einteilen. Die in der Regel zentrale Eindüsung von Vergasungsmittel und Brennstoff führt zu
der Ausbildung einer Flammenzone, die sich durch eine gerichtete Freistrahlströmung und Ge-
schwindigkeiten bis zu 140 m/s auszeichnet. Die Freistrahlströmung induziert die Ausbildung
einer Rezirkulationszone im Kopfbereich des Reaktors. In dieser zweiten Zone herrschen gerin-
gere Geschwindigkeiten und hohe Partikelverweilzeiten vor. Je nach Einströmgeschwindigkeit,
Reaktorgeometrie und Verhältnis von Reaktorlänge zu -durchmesser bildet sich stromab eine
dritte Zone aus, charakterisiert durch eine gleichmäßige, nahezu rotationsfreie Propfenströ-
mung. Die Einschleusung des Brennstoffs, Scherspannungen im Bereich des Freistahls sowie
Wechselwirkungen mit anderen Partikeln induzieren eine rotationsbehaftete Bewegung der
Partikel und somit eine Partikelorientierung quer zur Hauptströmungsrichtung. Die in der Arbeit
[4] aufgeführten Korrelationen für Widerstandsbeiwert und Nußelt-Zahl besitzen nur Gültigkeit
für Partikel mit einer Orientierung in Strömungsrichtung. Während der Einfluss des Anstellwin-
kels für nahezu kugelförmige Partikel vernachlässigbar ist, kann er bei nicht-kugelförmigen
Partikeln eine erhebliche Änderung der Strömungskräfte und des Wärmeübergangs bewirken.
Neben den bereits aufgeführten kohlebasierten Einsatzstoffen betrifft dies vor allem Biomassen,
die sich durch teilweise sehr nadelförmige Strukturen auszeichnen.






Abbildung 3.4: Rechengitter und rot markierte Grenzfläche (links), Rechengebiet (Mitte) und verwendetes Koordi-
natensystem (rechts). Abbildungen aus [5] entnommen.
Um für diese Anwendungsfälle allgemeingültige Modelle für den Wärmeübergang und die
wirkenden Strömungskräfte bereitstellen zu können, erfolgt eine Erweiterung der oben aufge-
führten Arbeiten auf nichtkugelförmige Partikel bei unterschiedlichen Anstellwinkeln. Hierbei
stehen drei Ziele im Vordergrund: erstens eine Bewertung der wirkenden Auftriebskräfte und
deren Einfluss auf die Partikeltrajektorien, zweitens die Bestimmung des Einflusses der Par-
tikelorientierung auf den Wärme- bzw. den Stoffübergang und drittens die Bereitstellung
eines geschlossenen Satzes von Korrelationen zur Berechnung der Partikeltrajektorien und des
Wärme- bzw. Stoffübergangs. Der Satz von Korrelationen umfasst den Widerstands- und den
Auftriebskoeffizienten, den Drehmomentenbeiwert sowie die Nußelt-Zahl.
Die Abbildung 3.4 (links) zeigt das den numerischen Untersuchungen zugrundeliegende
Rechengitter. Die Gittergröße sowie die Auflösung der Strömungs- und Temperaturgrenzschicht
entsprechen denen der vorhergehenden Arbeit. Das Rechengitter setzt sich aus zwei Zonen
zusammen, einer inneren Zone mit einem strukturierten Gitter um das jeweilige Partikel und
einer äußeren Zone. Beide Zonen sind durch eine kugelförmige Grenzfläche voneinander
getrennt, an der die Lösungsfelder zwischen den jeweiligen Zonen interpoliert werden. Dieser
Ansatz erlaubt es, eine hohe Anzahl unterschiedlicher Winkel zwischen Partikel und Strömung
untersuchen zu können und dabei die hohe Gitterqualität um das Partikel beizubehalten, ohne
dass für jede Konfiguration eine zeitaufwändige neue Gittererstellung notwendig wird. Das
dazugehörige Rechengebiet ist in der Abbildung 3.4 (Mitte) dargestellt.
Aufgrund seiner Symmetrie lässt sich die Orientierung eines ellipsoiden Partikels durch einen
Anstellwinkel ψ beschreiben, im Gegensatz zu einem würfelförmigen Partikel mit zwei Freiheits-
graden bzgl. seiner Orientierung (ψ, φ, siehe Abbildung 3.4 (rechts)). Vorherige Arbeiten von
Wittig u. a. [51] zeigen jedoch, dass der Anstellwinkel φ bei würfelförmigen Partikeln nur eine
geringe Änderung der Strömungskräfte und des Wärmeübergangs bewirkt, sodass die Arbeit
[5] lediglich den Anstellwinkel ψ berücksichtigt.
Die Abbildung 3.5 stellt für ausgesuchte Anstellwinkel die Stromlinien um die untersuchten
Partikelformen bei einer Partikel-Reynolds-Zahl von 100 dar. Es zeigt sich, dass die Änderung
der Partikelorientierung einen deutlichen Effekt auf das Umströmungsverhalten ausübt. Je
nach Orientierung des Partikels bedingt die unsymmetrische Umströmung Auftriebskräfte und
induziert Drehmomente. Wie in der Abbildung 3.5 dargestellt weisen Rotationsellipsoid und
Würfel unterschiedliche Symmetrieeigenschaften auf. Im Rahmen der Arbeit [5] durchgeführte
Studien zeigen, dass sich nur sehr schwer Korrelationen für die einzelnen Strömungskräfte,
Momentenbeiwerte und Nußelt-Zahlen aufstellen lassen, die für unterschiedliche Partikelformen
und Anstellwinkel Gültigkeit behalten. Aus diesem Grund erweitert die Arbeit [5] die in [4]
aufgezeigten allgemeingültigen Korrelationen um einen zusätzlichen, von der jeweiligen
Partikelform und der Orientierung abhängigen Term. In künftigen Flugstromanwendungen
können diese Modelle einsetzt werden, indem die Gesamtmenge an Partikeln in bestimmte,
den jeweiligen Basisformen entsprechende Klassen unterteilt wird.
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ψ = 0° ψ = 0° ψ = 45° ψ = 90°
ψ = 0° ψ = 15° ψ = 30° ψ = 45°
Abbildung 3.5: Stromlinien für kugelförmige und nichtkugelförmige Partikel bei einer Reynolds-Zahl von 100.
Abbildungen aus [5] entnommen.
Die Basis für die Entwicklung neuer Korrelationen stellen Berechnungen der Umströmung und
des Wärmeübergangs für Reynolds-Zahlen zwischen 10 und 200 sowie für Anstellwinkel zwi-
schen 0 und 90° (Rotationsellipsoid) bzw. 0 und 45° (Würfel) dar. Für den Widerstandsbeiwert







+ const + fcd(ψ̃) . (3.1)
Die genaue Form des winkelabhängigen Terms fcd(ψ̃) ist in [5] aufgeführt. Der transformierte
Anstellwinkel ψ̃ mit
ψ̃ellipsoid =
∣∣∣((ψ + 90) mod 180)− 180∣∣∣ (3.2)
ψ̃cube =
∣∣∣((ψ + 45) mod 90)− 90∣∣∣ (3.3)
berücksichtigt hierbei die unterschiedlichen Symmetrieeigenschaften der untersuchten Parti-
kel.
Die Abbildung 3.6 vergleicht für Ellipsoid und Würfel die Regressionskurven mit den numeri-
schen Ergebnissen. Für den Widerstandsbeiwert ergibt sich eine sehr gute Übereinstimmung,
mit einem mittleren Fehler zwischen 0,6 % (Ellipsoid) und 0,4 % (Würfel). Ebenso zeigt die
Abbildung 3.6 den Einfluss des Anstellwinkels auf den Widerstandsbeiwert auf. Mit einer
maximalen Änderung von 32 % im Vergleich zu einem in Strömungsrichtung ausgerichteten
Partikel stellt der Anstellwinkel einer signifikanten Einflussgröße dar, die je nach technologischer
Anwendung und eingesetztem Brennstoff nicht vernachlässigt werden kann.
Analog dem Widerstandsbeiwert handelt es sich bei der Nußelt-Zahl-Korrelation um eine
Erweiterung der in [4] aufgeführten Beziehung mit einem für jede Partikelform separaten









3 + const + fNu(ψ̃) . (3.4)
Ein Vergleich dieser Korrelationen mit den numerischen Ergebnissen erfolgt in der Abbil-
dung 3.7. Mit einem mittleren Fehler von 1,4 % (Ellipsoid) bzw. 1,4 % (Würfel) zeigt sich
ebenfalls eine sehr gute Übereinstimmung, wobei der Einfluss des Anstellwinkels auf den
Wärmeübergang mit maximal 12 % deutlich moderater im Vergleich zu seinem Einfluss auf
den Widerstandsbeiwert ausfällt.
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Ellipsoid Würfel
Abbildung 3.6: Vergleich zwischen semi-empirischen Korrelationen (Linien) und numerisch berechnetem Wider-
standsbeiwert (Symbole) bei unterschiedlichen Anstellwinkeln. Abbildungen aus [5] entnommen.
Ellipsoid Würfel
Abbildung 3.7: Nußelt-Zahl-Korrelationen (Linien) und Simulationsergebnisse (Symbole) für unterschiedliche
Anstellwinkel. Abbildungen aus [5] entnommen.
Im Gegensatz zum Widerstandsbeiwert und der Nußelt-Zahl setzen sich die Korrelationen
für den Auftriebsbeiwert und den Drehmomentenbeiwert nur aus winkelabhängigen Termen
zusammen. Die entsprechenden Funktionen sind in der Arbeit [5] aufgeführt. Eine Besonder-
heit stellt die Auftriebsbeiwertkorrelation für den Würfel dar. Aufgrund der Irregularität der
Würfelumströmung kann hier nur eine Näherungslösung ohne ausgeprägte Abhängigkeit von
der Reynolds-Zahl angegeben werden. Die Abbildung 3.8 vergleicht die entsprechenden Kor-
relationen mit den numerischen Ergebnissen. Die Abweichung beträgt für den Auftriebsbeiwert
7,3 % (Ellipsoid) sowie 1,4 % (Ellipsoid) bzw. 8,8 % (Würfel) für den Drehmomentenbeiwert.
Eine genauere Analyse dieser Ergebnisse zeigt zwei wichtige Erkenntnisse auf. Erstens beträgt
der Auftriebsbeiwert teilweise über 20 % des Widerstandsbeiwertes. Beide Werte verwenden
die gleiche Bezugsgröße, d. h. den Staudruck der freien Anströmung, sodass die auf das
Partikel wirkenden Kräfte ebenfalls über 20 % der Widerstandskraft betragen können. Dies
lässt einen signifikanten Einfluss auf die einzelnen Partikeltrajektorien vermuten. Zweitens
bedingen die auf das Partikel wirkenden Drehmomente eine Ausrichtung der Partikel in
Strömungsrichtung. Übertragen auf einen Flugstromvergaser bedeutet dies einen Einfluss vor
allem im Nahbereich der Partikeleinschleusung und damit eine Änderung der Form, Größe
und Position der Kohlestaubflamme. Im hinteren Reaktorraum, der sich durch eine langsamere,
vergleichmäßigte Strömung auszeichnet, kann aufgrund der wirkenden Drehmomente von
einer Ausrichtung der Partikel in Strömungsrichtung ausgegangen werden.





Abbildung 3.8: Berechnete Beiwerte (Symbole) und Korrelationen (Linien) für den Auftrieb (oben) und das
Drehmoment (unten) bei unterschiedlichen Anstellwinkeln. Abbildungen aus [5] entnommen.
3.3 Einfluss der Permeabilität auf Wärmeübergang und
Strömungswiderstand [6]
Bei der thermochemischen Konversion kohlenstoffhaltiger Einsatzstoffe wie Kohle oder Bio-
masse bedingen Pyrolyseprozesse und heterogene Reaktionen eine Umwandlung des festen
Kohlenstoffes sowie der chemisch gebundenen Elemente O und H in gasförmige Produkte. Der
Einfluss der daraus resultierenden Masseströme von der Partikeloberfläche in das umgebende
Gas auf den Widerstandsbeiwert und die Nußelt-Zahl wird intensiv in der Arbeit [52] untersucht.
Aufgrund der thermochemischen Konversion bildet das Partikel während der Stoffumwandlung
eine immer porösere Struktur aus, bis beim vollständigen Umsatz lediglich ein Aschegerüst
verbleibt. Die in den vorherigen Arbeiten [4, 5] getroffene Modellannahme eines glatten,
nichtporösen Partikels verliert somit mit zunehmendem Konversionsgrad ihre Gültigkeit.
Während die Porosität eine wichtige Kennzahl für die Berechnung der Stoffeigenschaften,
bspw. der Dichte und der Wärmeleitfähigkeit des Partikels darstellt, beschreibt die Permea-
bilität den Einfluss der intrapartikulären Strömung auf den Strömungswiderstand und den
Wärmeübergang. In der Literatur finden sich nur wenige Arbeiten, die den Einfluss der Parti-
kelstruktur auf diese beiden Prozesse untersuchen. Die entsprechenden Arbeiten basieren auf
zwei grundlegend unterschiedlichen Ansätzen. Bei dem ersten, sogenannten makroskopischen
Ansatz wird das Partikel als poröses Medium modelliert, d. h. durch eine Erweiterung der
Navier-Stokes-Gleichungen um Darcy- und Forchheimer-Terme [53–55]. Dieser Ansatz ist
nur bedingt zur Analyse der Widerstandskraft und des Wärmeübergangs geeignet, da eine
ausgeprägte Abhängigkeit von der definierten Permeabilität bzw. Darcy-Zahl und von dem
nicht-darcyschen Permeabilitätskoeffizienten vorliegt. Im zweiten, in einigen aktuellen Arbeiten
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r/R = 0 r/R = 0,2 r/R = 0,5
r/R = 0,75 r/R = 0,5, ψ = 45°
Abbildung 3.9: Stromlinien bei unterschiedlichen Bohrungsradien. Re = 250. Abbildungen aus [6] entnommen.
eingesetzten Ansatz wird versucht, die Struktur des porösen Partikels direkt aufzulösen [56,
57].
Da ein realer Einsatzstoff, bspw. ein Kokspartikel, eine im Vergleich zur äußeren Oberfläche
um drei bis fünf Größenordnungen (abhängig vom Partikeldurchmesser) größere innere
Oberfläche aufweist, gestaltet sich eine direkte Modellierung der Porenstruktur sehr schwierig.
Aus diesem Grund untersuchen jüngere Arbeiten lediglich idealisierte Geometrien. Beispiele
hierfür sind die Arbeiten [8] und [58], die das poröse Partikel idealisiert als Agglomerat
einer Vielzahl kleiner Subpartikel betrachten. Die hier aufgeführte Arbeit [6] behandelt den
Einfluss der Partikelpermeabilität auf die Strömungskräfte und den Wärmeübergang. Die
Permeabilität wird dabei vereinfacht durch eine zylindrische Bohrung von dem vorderem zu
dem hinteren Staupunkt des Partikels modelliert. Dieser sehr einfache Ansatz erlaubt eine
gezielte Beeinflussung des Druckverlustes am Partikel (Reduzierung des Formwiderstands) und
leistet gleichzeitig einen Beitrag zur Optimierung von Füllkörpern, die als Designpartikel mit
definierten strömungsmechanischen Eigenschaften in unterschiedlichen verfahrenstechnischen
Anwendungen eingesetzt werden.
Das numerische Modell entspricht dem in den beiden vorhergehenden Arbeiten eingesetzten
Ansatz, mit einem Rechengebiet entsprechend der Abbildung 3.4 (Mitte). Der Einsatz gleiten-
der Grenzflächen (siehe Abbildung 3.4 (links)) erlaubt hierbei ebenfalls die Untersuchung
unterschiedlicher Anstellwinkel ohne eine aufwändige Anpassung der zugrundeliegenden
Rechengitter. Die Abbildung 3.9 zeigt für unterschiedliche Anstellwinkel die Stromlinien bei der
Umströmung eines Kugelrings mit unterschiedlichen relativen Bohrungsradien r/R. Durch die
zentrale Bohrung erfolgt nur noch eine teilweise Umlenkung der Strömung um das Partikel,
sodass sich die auf der Außenseite des Partikels wirkenden Schubspannungen verringern. In
dessen Folge nimmt die Kugelringumströmung einen symmetrischen Verlauf an, im Gegensatz
zu dem unsymmetrischen Strömungsfeld, das sich bei Re = 250 bei der Umströmung einer
nichtporösen Kugel ausbildet. Ebenso bedingt die Bohrung bei einem querangestellten Kugel-
ring einen Druckausgleich sowie eine geringfügige Verringerung der Schubspannungen und
damit eine stabilere, symmetrische Umströmung.
Die Abbildung 3.10 zeigt die Oberfläche der Bohrung (innere Oberfläche), die äußere Ober-
fläche und die Gesamtoberfläche als Funktion des relativen Bohrungsradius. Mit steigendem
Bohrungsradius reduziert sich die äußere Oberfläche, während bis r/R ≈ 0,7 die innere
Oberfläche zunimmt. Die resultierende Gesamtoberfläche besitzt bei r/R = 0,5 ihren Maximal-
wert.
Die Abbildung 3.11 stellt den Widerstandsbeiwert und die Nußelt-Zahl als Funktion von r/R
dar, normiert mit den Kennzahlen für eine Kugel ohne Bohrung. Um den Einfluss der Boh-
rung auf die Strömungskräfte und den Wärmeübergang direkt bewerten zu können, werden
die Referenzflächen für die Berechnung von cd,n und Nun konstant gehalten, d. h. für den
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Abbildung 3.10: Innere Oberfläche (rot), äußere Oberfläche (blau) und Gesamtoberfläche (schwarz) als Funktion
des relativen Bohrungsradius. Abbildung aus [6] entnommen.
Abbildung 3.11: Änderung des Widerstandsbeiwertes (links) und der Nußelt-Zahl (rechts) als Funktion des
Bohrungsradius. Abbildungen aus [6] entnommen.
Widerstandsbeiwert die projizierte Fläche und für den Wärmeübergang die Oberfläche der
bohrungsfreien Kugel. Für den Strömungswiderstand lassen sich für Re > 10 drei Bereiche
definieren. Für kleine Bohrungsradien bedingt der Druckausgleich von vorderem zu hinte-
rem Staupunkt eine geringfügige Abnahme der Widerstandskraft. Mit steigendem Radius
(r/R ≥ 0,1) bildet sich in der Bohrung eine Hagen-Poiseuille-Strömung aus. Die resultierenden
Reibungskräfte können nicht mehr durch den Druckausgleich kompensiert werden, sodass
der Gesamtwiderstand ansteigt. Je nach Reynolds-Zahl beginnt bei unterschiedlichen Boh-
rungsradien der dritte Bereich, in der die Abnahme der Gesamtoberfläche und damit der
Fläche, an der Schubspannungskräfte wirken, dominiert. Der Wärmeübergang nimmt für
Re < 10 ab, steigt aber mit größeren Reynolds-Zahlen mit zunehmendem Bohrungsradius
und damit mit zunehmender Gesamtoberfläche an. Für größere Bohrungsradien (r/R > 0,5)
kompensiert der Wärmeübergang in der Bohrung die Abnahme der Gesamtoberfläche, sodass
der maximale Wärmeübergang bei einem relativen Bohrungsradius von 0,75 vorliegt und nicht
bei dem Wert von r/R = 0,5, bei dem sich die größte Gesamtoberfläche einstellt. Analog den
vorherigen Arbeiten [4, 5] umfasst die Arbeit [6] umfassende Korrelationen für cd und Nu als
Funktion von Reynolds-Zahl, relativem Bohrungsdurchmesser, Anstellwinkel und Prandtl-Zahl
(nur Wärmeübergang).
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4.1 Einleitung
Neben der mathematischen Beschreibung der Strömungskräfte und des Wärmeübergangs
stellt die hinreichend genaue Berechnung des Konversionsprozesses einzelner Partikel eine
wichtige Fragestellung bei der fortschrittlichen Modellierung mehrphasiger Hochtemperatur-
prozesse dar. Die numerische Simulation schließt hierbei die Lücke, die aus nicht verfügbaren
Einzelpartikelexperimenten resultiert und bildet so die Basis für eine Entwicklung verbesser-
ter Konversionsmodelle. Den Grundstein hierfür legt die Arbeit [7]. In dieser Arbeit stellen
die Autoren ein CFD-basiertes Rechenmodell für reaktive Einzelpartikel in unterschiedlichen
Gasströmungen vor und untersuchen die Konversion eines einzelnen, nichtporösen und kugel-
förmigen Kohlenstoffpartikels in unterschiedlichen O2/CO2-Atmosphären. Die Wahl dieser
idealisierten Atmosphären orientiert sich an verfügbaren Literaturexperimenten. Dies erlaubt
einerseits die Überprüfung der Rechenmodelle anhand der Literaturdaten und stellt gleich-
zeitig eine Analogie zu den Flammenzonen in Vergasungsprozessen dar, die je nach lokaler
Gaszusammensetzung unterschiedliche Sauerstoff- und CO2-Anteile aufweisen. Die Gültig-
keit der Einzelpartikelrechnungen wird, basierend auf zwei separaten Literaturexperimenten,
durch den Vergleich mit Oberflächentemperaturmessungen chemisch-reagierender Partikel in
verschiedenen Gasatmosphären nachgewiesen.
Aufbauend auf diesen Arbeiten untersuchen die Autoren in [8] das Abbrandverhalten reaktiver,
poröser Kokspartikel. Das poröse Partikel wird vereinfacht als Agglomerat aus 185 kugel-
förmigen Einzelpartikeln modelliert. Dieser Ansatz bildet nicht die reale Porenstruktur eines
Kokspartikels ab, erlaubt aber einen generellen Stofftransport in Verbindung mit chemischen
Reaktionen im Partikelinneren und stellt damit im Vergleich zu klassischen Literaturansätzen ein
deutlich verfeinertes Modell dar. Anhand der vorliegenden Daten diskutieren die Autoren den
Einfluss der porösen Struktur des Partikels auf den Kohlenstoffumsatz, vor allem auf die chemi-
schen Reaktionen im Partikelinneren, sowie den Einfluss der umgebenden Grundströmung.
Während die Arbeiten [7] und [8] sich auf chemisch reagierende Einzelpartikel in idealisierten
Umgebungen konzentrieren, untersucht die Arbeit [9] die Konversion einzelner Partikel in einem
realen Flugstromvergaser. Die Autoren werten hierfür die Partikeltrajektorien aus einer CFD-
Berechnung des Versuchsvergasers der Brigham Young Universität aus [59] und selektierten
repräsentative Partikel in unterschiedlichen Regimen. Dies umfasst Partikel zwischen 8 und
102 µm, die entweder pyrolysieren, in sauerstoffreichen Umgebungen abbrennen oder sich
unter Ausschluss von Sauerstoff endotherm umsetzen. Die Partikel sind dabei vereinfacht als
nichtporöse Kugeln mit glatter Oberfläche angenommen. Vergleichsrechnungen mit einer
schalenförmigen Porenstruktur zeigen zusätzlich den Einfluss des Stofftransports und der
chemischen Reaktionen im Partikel auf.
Die weiterführende, vertiefte Modellierung der chemischen Reaktionen berücksichtigt die
Porenstruktur des chemisch-reagierenden Kokspartikels. Die Literatur behandelt eine Reihe
unterschiedlicher Porenmodelle, deren Gültigkeit je nach Einsatzstoff und technologischem
Prozess stark variiert. Das Random-Pore-Modell stellt eines der bekanntesten und weitverbrei-
tetsten Modelle dar, dessen Gültigkeit in einer aktuellen Übersichtsarbeit aber infrage gestellt
wird [60]. Einen alternativen Ansatz liefert die Arbeit [10], in der die Autoren ein numerisches
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Rechenprogramm zur direkten Berechnung der Porenentwicklung und der intrinsischen Ober-
fläche einsetzen. Obwohl der Modellansatz beliebige Porenformen zulässt, konzentrieren sich
die Autoren auf kugelförmige Poren mit unterschiedlichen Anfangsverteilungen und diskutieren
deren Einfluss auf Reaktionsrate, intrinsische Oberfläche und Fragmentierungsverhalten. Unge-
achtet der Flexibilität dieses Ansatzes stellt der Rechenaufwand die größte Einschränkung des
Rechenprogramms dar und beschränkt die mögliche Auflösung auf (größere) Makroporen.
4.2 Stoff- und Wärmeübergang in laminaren Strömungen [7–9]
Der Schwerpunkt der Arbeit [7] liegt in der Bereitstellung eines validierten Rechenmodells für die
numerische Untersuchung der Konversion eines einzelnen Kohlenstoffpartikels in unterschiedli-
chen O2/CO2-Atmosphären. Wie in Kapitel 3 aufgeführt liegen die Partikel-Reynolds-Zahlen
bei Flugstromverfahren größtenteils unter 200. Höhere Reynolds-Zahlen (bis 2000) treten nur
vereinzelt auf. Aus diesem Grund konzentriert sich diese Arbeit auf Reynolds-Zahlen zwischen
1 und 200, d.h. auf einen Bereich, der durch eine laminare, achsensymmetrische Partikel-
umströmung gekennzeichnet ist. Das numerische Modell umfasst die zweidimensionalen,
achsensymmetrischen Navier-Stokes-Gleichungen in Verbindung mit partiellen Differenzial-
gleichungen für den Energieerhalt, den Stofftransport und den Strahlungsaustausch in der
Gasphase. Die von der Zusammensetzung der Gasphase und der Temperatur abhängigen
Stoffeigenschaften berechnen sich für die Wärmeleitung und die Viskosität sowie für die
binären Diffusionskoeffizienten aus der kinetischen Gastheorie, während die Berechnung
der Wärmekapazität auf Stoffdatenbanken in Verbindung mit polynomialen Ausdrücken ba-
siert. Der Strahlungsaustausch in der Gasphase erfolgt über das P1-Strahlungsmodell, wobei
sich der gemittelte Absorptionskoeffizient aus den Absorptionskoeffizienten der einzelnen am
Strahlungsaustausch beteiligten Stoffe berechnet.
Es wird eine inkompressible Strömung berechnet, bei der sich die Dichte in Abhängigkeit
der Temperatur und der Gaszusammensetzung, nicht aber durch die Strömung ändert. Das
untersuchte, kugelförmige und nichtporöse Partikel besteht vollständig aus Kohlenstoff und
weist eine glatte Oberfläche auf. Betrachtet werden Partikel mit für Flugstromverfahren ty-
pischen Partikeldurchmessern von 200 µm, bei denen statische Auftriebskräfte (natürliche
Konvektion) aufgrund der sehr kleinen Richardson-Zahlen vernachlässigbar sind. Das einge-
setzte Rechengitter besteht aus strukturierten Viereckselementen mit einer analog den Arbeiten
in Kapitel 3 sehr hohen Auflösung der Grenzschicht um das Partikel. Zur Vermeidung von
Versperreffekten gerade bei sehr kleinen Reynoldszahlen erstreckt sich das Rechengebiet quer
zur Hauptströmungsrichtung über das 40fache des Partikeldurchmessers.
Der Reaktionsmechanismus für die Gasphase umfasst zwei semi-globale Gasphasenreaktionen,




O2 + H2O −−→ CO2 + H2O (R1)
CO + H2O −−→ CO2 + H2 (R2)
CO2 + H2 −−→ CO + H2O (R3)
Der Einsatz der Globalreaktionen bedingt einen im Vergleich mit detaillierteren Reaktionsme-
chanismen deutlich verringerten Rechenaufwand und erlaubt die Durchführung umfangrei-
cherer Studien. Die Arbeit [8] vergleicht die Ergebnisse basierend auf einem semi-globalen
Mechanismus und einem detaillierten Gasphasenreaktionsmechanismus (DRM22 [61]) und
zeigt eine gute Übereinstimmung der Ergebnisse.
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Die heterogenen Reaktionen umfassen zwei Oxidationsreaktionen (R5,R6) sowie die Boudouard-
Reaktion (R4) und die heterogene Wassergasreaktion (R7).
C + CO2 −−→ 2 CO (R4)
2 C + O2 −−→ 2 CO (R5)
C + O2 −−→ CO2 (R6)
C + H2O −−→ CO + H2 (R7)
Die Arrhenius-Ausdrücke der homogenen und heterogenen Reaktionen sind in der Arbeit [8]
aufgeführt.
Während am Eintritt des Rechengebiets die Strömungsgeschwindigkeit ~v∞, die Stoffzusammen-
setzung Yi,∞ und die Gastemperatur T∞ konstant gehalten werden, berechnen sich die Größen
an der Partikeloberfläche aus der Bilanz der einzelnen thermochemischen Prozesse. Die Ge-
schwindigkeit in Wandnormalenrichtung resultiert aus dem sogenannten Stefan-Strom, d. h.
aus dem durch die heterogenen Reaktionen freigesetzten Massenstrom von der Partikeloberflä-
che in den umgebenden Gasraum. Tangential zur Partikeloberfläche gilt die Haftbedingung.
Die Stoffzusammensetzung an der Partikeloberfläche ergibt sich aus der Bilanz von kon-
vektivem und diffusivem Massenstrom und den Reaktionsraten der heterogenen Reaktionen.
Die Oberflächentemperatur resultiert aus der Bilanz von Reaktionsenthalpie, konvektivem
Wärmetransport, Wärmeleitung und Wärmestrahlung.
Die experimentelle Überprüfung der Ergebnisse erfolgt auf der Basis mehrerer Laborexperi-
mente. Bejarano und Levendis untersuchen in [62] den Kohleabbrand, Rodriguez und Raiko
in [63] die Kokskonversion. Beide Arbeiten setzen einen Fallrohrreaktor ein, variieren die
Temperatur und die Zusammensatzung der O2/N2- und O2/CO2-Atmosphären und vermes-
sen die Partikeloberflächentemperatur mithilfe von Pyrometern. Die Abbildung 4.1 vergleicht
die gemessenen und berechneten Oberflächentemperaturen der Partikel und zeigt für bei-
de Experimente und für unterschiedliche O2/N2- und O2/CO2-Atmosphären eine sehr gute
Übereinstimmung.
Die Abbildung 4.2 zeigt die CO2-Verteilung um ein reaktives Kohlenstoffpartikel bei unter-
schiedlichen Anströmgeschwindigkeiten und Gastemperaturen. Bei moderaten Temperaturen
(T∞ ≤ 2000 K) und niedrigen Reynolds-Zahlen entspricht der Konversionsprozess dem Ein-
Film-Modell [64]. Sauerstoff reagiert direkt an der Partikeloberfläche mit dem Kohlenstoff und
bildet eine Zone mit einem maximalen CO2-Massenanteil aus (siehe Abbildung 4.2 (links)).
Steigt die Temperatur der umgebenden Gasphase, laufen die homogenen und heterogenen
Reaktionen beschleunigt ab. An der Partikeloberfläche dominiert die Boudouard-Reaktion. Das
sich dabei bildende CO wird durch Diffusionsprozesse und Konvektion (Stefan-Strom) von der
Partikeloberfläche weg transportiert und reagiert mit Sauerstoff zu CO2. In der Folge bildet
sich um das Partikel eine abgelöste Flammenzone mit einem maximalen CO2-Massengehalt
aus (siehe Abbildung 4.2 (Mitte)). An der Partikeloberfläche finden keine Sauerstoffreaktionen
statt, da der verfügbare Sauerstoff bereits in der Flammenzone vollständig verbraucht wird.
Der Konversionsprozess entspricht dem Zwei-Film-Modell [64]. Steigt die Strömungsgeschwin-
digkeit, verschiebt sich die um das Partikel gleichmäßig ausgeprägte Flammenschicht in den
Nachlaufbereich des Partikels, wie die Abbildung 4.2 (rechts) aufzeigt. Die Stoffzusammenset-
zung im Bereich des vorderen Staupunkts entspricht nahezu der Zusammensetzung der freien
Gasströmung.
Die Abbildung 4.3 stellt die Reaktionsraten der homogenen und heterogenen Reaktionen als
Funktion der Temperatur und der umgebenden Gasströmung dar. Bei geringen Strömungsge-
schwindigkeiten (Re = 1, Abbildung 4.3 (links)) nehmen die Reaktionsraten der heterogenen
Sauerstoffreaktionen ab 2000 K stark ab, während die Reaktionsraten der Boudouard- und
der heterogenen Wassergasreaktion ansteigen. Die Begrenzung des Sauerstofftransports
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Abbildung 4.1: Vergleich der berechneten und in verschiedenen Experimenten gemessenen Oberflächentempe-
raturen für unterschiedliche Gasatmosphären. (links) Experimente von Bejarano und Levendis [62], (rechts) von
Rodriguez und Raiko [63]. Abbildungen aus [7] entnommen.
Re = 1, T∞ = 1500 K Re = 1, T∞ = 2500 K Re = 100, T∞ = 2500 K
Abbildung 4.2: Massenanteil CO2 bei der partiellen Oxidation eines Kohlenstoffpartikels in einer O2/CO2-
Atmosphäre mit einem Sauerstoffmassenanteil von 2 %. Minimal- und Maximalwerte sind separat markiert.
Abbildungen aus [7] entnommen.
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Abbildung 4.3: Reaktionsraten der homogenen (schwarz) und heterogenen (rot) Reaktionen bei Re = 1 (links) und
Re = 100 (rechts). Abbildungen aus [7] entnommen.
Abbildung 4.4: Am Wärmeaustausch durch Strahlung beteiligte Oberflächen (links) und Ausschnitt des Rechengit-
ters an der Partikeloberfläche (rechts). Abbildungen aus [8] entnommen.
bedingt somit einen Regimewechsel von einem Ein-Film- zu einem Zwei-Film-Prozess. Die
Abbildung 4.3 (rechts) zeigt, dass bei Re = 100 der erhöhte konvektive Transport von Sauer-
stoff zur Partikeloberfläche einen signifikanten Einfluss auf das Reaktionsverhalten ausübt. Die
Reaktionsraten der heterogenen Sauerstoffreaktionen nehmen zwar mit steigender Temperatur
geringfügig ab, was auf eine stärkere Begrenzung durch den Sauerstofftransport hinweist,
gehen aber entgegen den Verläufen bei Re = 1 nicht gegen Null.
Die eben aufgezeigten Ergebnisse basieren auf der vereinfachten Modellannahme eines iso-
lierten, glatten und nichtporösen Kohlenstoffpartikels. Um den Einfluss der Porosität auf den
Umsatz reaktiver Partikel zu bewerten, untersucht die Arbeit [8] poröse, reaktive Einzelpartikel.
Das eingesetzte Rechenmodell sowie die gewählten Randbedingungen folgen weitestgehend
der Arbeit [7]. Entgegen verschiedenen in der Literatur diskutierten Modellen wird das Partikel
nicht als poröse Zone mit definierter Permeabilität modelliert, sondern als ein aus 185 kugelför-
migen, nichtporösen Einzelpartikeln bestehendes Agglomerat. Dieser Ansatz erlaubt zwar keine
Bewertung der Transport- und Konversionsprozesse in den einzelnen Poren eines Kokspartikels,
ermöglicht aber die direkte Berechnung des konvektiven Stoff- und Wärmetransportes in der
idealisierten porösen Struktur.
Die Abbildung 4.4 (links) zeigt den Aufbau des porösen Partikels sowie die äußeren Flächen,
die am Wärmeaustausch mit der Umgebung durch Strahlungsprozesse teilnehmen. Die Abbil-
dung 4.4 (rechts) illustriert das entsprechende Oberflächengitter. Die vorliegende Geometrie
lässt sich nicht mit strukturierten Rechengittern vernetzen, sodass hier unstrukturierte Tetraeder-
gitter zum Einsatz kommen. Um trotzdem eine hinreichende Güte der numerischen Lösungen
sicherzustellen, besitzt das Rechengitter in und um das Partikel eine sehr hohe Gitterauflösung.
Eine entsprechende Gitterstudie, die die hinreichende Güte der eingesetzten Rechengitter
diskutiert, findet sich ebenfalls in der Arbeit [8].
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T∞ = 1200 K, Re = 1 T∞ = 2000 K, Re = 1 T∞ = 1500 K, Re = 100
Abbildung 4.5: Relative Geschwindigkeitsvektoren ~v/|~v∞|. Abbildungen aus [8] entnommen.
Zwei Fragestellungen stehen bei dieser Arbeit im Vordergrund: Erstens, inwieweit die umgeben-
de Strömung in das umströmte Partikel eindringen kann und zweitens, wie stark intrapartikuläre
Effekte, bspw. der konvektive Transport durch den Stefan-Strom oder chemische Reaktionen im
Partikelinneren, den Umsatz eines idealisierten Kokspartikels beeinflussen. Die Abbildung 4.5
vergleicht für unterschiedliche Partikel-Reynolds-Zahlen und Temperaturen die relativen Ge-
schwindigkeitsvektoren (bezogen auf die Geschwindigkeit der freien Umströmung ~v∞) entlang
der Mittelebene des Partikels. Bei moderaten Temperaturen von 1200 K und einer geringen
Anströmgeschwindigkeit (Re = 1) treten im Partikelinneren keine nennenswerten konvektiven
Ströme auf. Das Strömungsfeld um das Partikel wird von der Stofffreisetzung (Stefan-Strom)
an den äußeren Oberflächen des Partikels dominiert. Steigt die Temperatur der umgebenden
Gasströmung auf 2000 K, finden im Partikelinneren signifikante chemische Reaktionen statt
und es bildet sich eine Gasströmung innerhalb der idealisierten Porenstruktur aus. Bei bei-
den Temperaturen kann für Re = 1 kein Eindringen der umgebenden Gasströmung in das
Partikel festgestellt werden. Mit zunehmender Strömungsgeschwindigkeit verringert sich die
Grenzschichtdicke um das Partikel. Der vordere Staupunkt, der für Re = 1 aufgrund des hohen
Stefan-Stroms noch mit einem deutlichen Abstand vor dem Partikel liegt, wandert nun in den
Bereich der äußeren porösen Struktur. Die äußeren Subpartikel werden dabei teilweise von
der umgebenden Gasphase umströmt. Im Partikelinneren findet ein konvektiver Stofftransport
durch den Stefan-Strom statt. Der entsprechende Massenstrom ist jedoch klein im Vergleich
zur äußeren Gasströmung. Eine Auswertung der Geschwindigkeitsfelder lässt den Schluss zu,
dass für die in Flugstromverfahren relevanten Temperatur- und Reynoldszahlbereiche keine
signifikante Durchströmung des porösen Partikels auftritt. Die Gründe hierfür sind einerseits
die sich um das Partikel ausbildende viskose Grenzschicht sowie der nach außen gerichtete
Stefan-Strom, der eine zusätzliche Vergrößerung der Grenzschicht bedingt.
Die Abbildung 4.6 vergleicht für zwei unterschiedliche Umgebungstemperaturen die CO2-
Verteilungen entlang der Mittelebene poröser und nichtporöser Kohlenstoffpartikel. Die Partikel-
Reynolds-Zahl beträgt 1. Bei moderaten Umgebungstemperaturen (T∞ = 1200 K) kann
Sauerstoff bis zur Partikeloberfläche vordringen, sodass exotherme Sauerstoffreaktionen direkt
an der reaktiven Partikeloberfläche stattfinden. Der Flammenbereich des porösen Partikels ist
im Vergleich mit dem nichtporösen Partikel etwas vergrößert und umfasst ebenso einen Teil der
porösen Struktur. Innerhalb des Partikels sinkt die CO2-Konzentration infolge der endothermen
Boudouard-Reaktion.
Mit steigender Umgebungstemperatur ändert sich das Reaktionsregime. Wie im vorherigen
Abschnitt erläutert nehmen an der Partikeloberfläche die exothermen Reaktionen mit Sauerstoff
ab, während die Reaktionsraten der endothermen Boudouard-Reaktion ansteigen. Innerhalb
des Partikels bedingt die Boudouard-Reaktion eine starke Abnahme der CO2-Konzentration,
die für T∞ = 2000 K bereits unterhalb der Konzentration in der Anströmung liegt (siehe
Abbildung 4.6 (Mitte)). Die Größe der Flammenzonen poröser und nichtporöser Partikel sind
vergleichbar. Die durch die Boudouard-Reaktion bedingte Temperaturabsenkung begrenzt
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Abbildung 4.6: CO2-Verteilung entlang der Mittelebene eines porösen und eines nichtporösen Partikels für 1200 K
(links) und 2000 K (Mitte) Umgebungstemperatur. (Rechts) Gesamtkohlenstoffumsatz in Abhängigkeit von der
Umgebungstemperatur. Abbildungen aus [8] entnommen.
Abbildung 4.7: Temperatur- und CO2-Verteilung entlang der Mittelebene eines porösen Partikels für Re = 100
(links) und entlang der Mittelachse (rechts). T∞ = 1500 K. Abbildungen aus [8] entnommen.
den Kohlenstoffumsatz, sodass auch für Umgebungstemperaturen von T∞ = 2500 K die
CO2-Konzentration im Partikelinneren nicht auf null abfällt.
Die Abbildung 4.6 (rechts) vergleicht für Re = 1 die Umsatzraten eines porösen mit denen
eines nichtporösen Kohlenstoffpartikels. Die Umsatzrate des porösen Partikels liegt für die
untersuchten Temperaturbereiche etwa 7 % über der des nichtporösen Partikels. Dies hat
mehrere Ursachen. Einerseits resultiert der erhöhte Umsatz aus zusätzlichen intrapartikulären
chemischen Reaktionen, andererseits ändert sich der Wärmetransport durch Konvektion und
Strahlung aufgrund der porösen Struktur. Die daraus resultierende Partikeltemperatur bedingt
ebenso abweichende Reaktionsraten im Vergleich mit einem nichtporösen Kohlenstoffparti-
kel.
Wie bereits im vorherigen Abschnitt für nichtporöse Kohlenstoffpartikel aufgezeigt, bedingt
eine Erhöhung der Umgebungsströmung eine Verschiebung der Flammenzone in den Nach-
laufbereich des Partikels (vlg. Abbildung 4.2). Die Abbildung 4.7 (links) zeigt für poröse Partikel
ein ähnliches Verhalten auf, wobei für T∞ = 1500 K eine schmale Flammenzone im Bereich
des vorderen Staupunkts auftritt. Die Flammenzone dringt teilweise in die poröse Struktur ein,
sodass heterogene Reaktionen, vor allem mit Sauerstoff, in der äußeren Schicht des Partikels
stattfinden, und nicht wie bei einem nichtporösen Partikel nur an der äußeren Oberfläche.
Die höhere Strömungsgeschwindigkeit der umgebenden Gasphase bedingt gleichzeitig einen
erhöhten konvektiven Stofftransport in das Partikelinnere und damit eine erhöhte Reaktionsrate
der Boudouard-Reaktion, die den stärkeren CO2-Abfall in der Abbildung 4.7 (rechts) verur-
sacht. Die höhere Umgebungsgeschwindigkeit verringert die Stofftransportbegrenzungen und
verschiebt damit das reaktive System in Richtung Regime I, in dem das Partikel gleichförmig,
ohne ausgeprägte Temperatur- und Stoffgradienten umgesetzt wird (vlg. Kapitel 5.2).
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Die hier diskutierten Arbeiten sowie der überwiegende Teil der in der Fachliteratur vorgestellten
Studien konzentrieren sich auf den Umsatz reaktiver Kohlenstoffpartikel in idealisierten Umge-
bungen. Die Arbeiten untersuchen entweder generische Testfälle oder orientieren sich an Labor-
experimenten [62, 65]. Dies wirft die Frage auf, inwieweit sich die Ergebnisse dieser generischen
Arbeiten auf reale Systeme übertragen lassen. Die Untersuchung der Einzelpartikelkonversion
in realen Systemen erfordert detaillierte Kenntnisse der Temperatur- und Stoffverteilungen in
dem entsprechenden Prozess. Die experimentelle Erfassung lokaler Größen gestaltet sich auf-
grund der eingeschränkten Reaktorzugänglichkeit bei Hochdruck-/Hochtemperatursystemen
als schwierig. In der Literatur sind hierzu nur sehr wenige Arbeiten vorhanden. Die zu Beginn
dieser Arbeit vorgestellten optischen Messungen für die Hochdruck-Partialoxidation von Erd-
gas [1] sind auf einphasige Prozesse beschränkt und liefern keine Informationen zur lokalen
Stoffzusammensetzung. Zhang u. a. [66] setzen Hochgeschwindigkeitskameras ein, um die
Partikelzündung, die Pyrolyse und den Partikelzerfall in unterschiedlichen Zonen eines bei
Umgebungsdruck betriebenen Flugstromvergasers im Labormaßstab zu visualisieren. Die
verfügbare Messtechnik erlaubt ebenfalls keine Bestimmung der Stoffzusammensetzung und
Temperatur der Gasphase, in der die jeweilige Partikelkonversion stattfindet.
Eine Alternative zur messtechnischen Erfassung der Gaseigenschaften stellt die numerische
Simulation dar. Vascellari u. a. stellen in [67, 68] ein CFD-basiertes Rechenmodell des bei
Umgebungsdruck betriebenen Versuchsreaktors der Brigham Young University (BYU) vor. Durch
den Einsatz fortschrittlicher Teilmodelle zur Beschreibung der Pyrolyse und der heterogenen Re-
aktionen konnte für unterschiedliche Prozesskohlen eine sehr gute Übereinstimmung zwischen
berechneten und an verschiedenen Positionen im Reaktor gemessenen Stoffzusammenset-
zungen erzielt werden. Basierend auf diesen Modellen wertet die Arbeit [9] die Trajektorien
verschiedener Kohlepartikel aus und definiert eine Reihe von Referenzpunkten, für die die
Pyrolyse und der Koksumsatz mithilfe partikelaufgelöster Rechnungen detailliert untersucht wird.
Die CFD-basierten Reaktormodelle stellen hierfür sämtliche notwendigen Informationen zur Zu-
sammensetzung und Temperatur der Gasphase sowie zu den jeweiligen Partikeleigenschaften
(Größe, Relativgeschwindigkeit, Konversionsgrad) bereit.
Die Abbildung 4.8 zeigt den Kohlenstoffumsatz sowie repräsentative Partikeltrajektorien für drei
Partikeldurchmesser, 8 µm, 55,2 µm und 102,4 µm, die dem kleinsten, mittleren und größten
Partikeldurchmesser in dem Reaktor entsprechen. Die eingetragenen Partikel weisen Temperatu-
ren unterhalb der Gasphasentemperatur auf. Das Entgasen flüchtiger Kohlenwasserstoffe, auch
Pyrolyse genannt, findet für die kleinsten Partikel direkt in der Flammenzone statt, d. h. in einem
Bereich mit hohem Anteil an Sauerstoff und rezirkuliertem Synthesegas (siehe Abbildung 4.8).
Aufgrund der hohen Temperaturen in diesem Bereich liegt die Pyrolyserate mit 8,42 kg/(s m2)
sehr hoch, die daraus resultierende Pyrolysedauer beträgt für ein 8 µm-Partikel lediglich 0,8 ms.
Die Abbildung 4.9 (links) zeigt das dazugehörige Geschwindigkeitsfeld. Die Strömung um
das Partikel ist aufgrund der geringen Partikel-Reynolds-Zahl nahezu symmetrisch. Der durch
den hohen Massenstrom von der Partikeloberfläche reduzierte Wärmeübergang verringert die
Aufheizrate des Partikels und damit die Pyrolyserate. Die Verbrennung der Pyrolysegase erfolgt
in einer Entfernung von dem ungefähr 1,5fachen Partikeldurchmesser. Die daraus resultieren-
den hohen Temperaturen bedingen ebenfalls eine Aufheizung des Partikels und tragen somit
zur Freisetzung der Flüchtigen bei. Es bleibt anzumerken, dass der Massenstrom vom Partikel
den Pyrolyseprozess signifikant beeinflusst, sowohl durch den geänderten Wärmeübergang
als auch durch eine Verzögerung der Pyrolysegasverbrennung aufgrund des konvektiven
Stofftransports, sodass entsprechende Teilmodelle für das Entgasen der Einzelpartikel diesen
Effekt mit berücksichtigen müssen.
Aufgrund der höheren Wärmekapazität verzögert sich der Beginn des Pyrolyseprozesses der
größeren Partikel. Während für ein 55,2 µm-Partikel die Pyrolyse in der Flammenzone beginnt
und nach ca. 2 ms im Nachflammenbereich endet, findet das Entgasen der größten Partikel
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Abbildung 4.8: Partikelgemittelter Kohlenstoffumsatz im BYU-Vergaser für alle Partikel (links) sowie für Partikel
mit einem Anfangsdurchmesser von 8 µm (2.v.l.), 55,2 µm (2.v.r.) und 102,4 µm (rechts). Abbildungen aus [9]
entnommen.
8 µm 55,2 µm 102,4 µm
Abbildung 4.9: Geschwindigkeitsfeld (|~v|, m/s) um repräsentative Partikel während der Pyrolyse. Die untersuchten
Punkte entsprechen der jeweils maximalen Pyrolyserate. Abbildungen aus [9] entnommen.
vollständig im Nachflammenbereich bzw. in der Reformierungszone statt. Die Reynolds-Zahl
für das repräsentativ untersuchte größte Partikel liegt mit 7,4 über den Partikel-Reynolds-
Zahlen der beiden anderen untersuchten Partikel, sodass sich hier eine deutlich kompaktere
Grenzschicht um das Partikel ausbildet (vlg. Abbildung 4.9 (rechts)).
Noch größere Unterschiede ergeben sich für die unterschiedlichen Partikelgrößen bzgl. des
Koksumsatzes. Dieser beginnt für die kleinsten Partikel bereits in der Flammenzone und ist
aufgrund der hohen Sauerstoffkonzentrationen und Gastemperaturen nach bereits 0,15 ms
abgeschlossen. Die Abbildung 4.10 zeigt den resultierenden hohen Stefan-Strom, der zu einer
signifikanten Vergrößerung der Grenzschicht um das Partikel führt. Die Arbeit [9] analysiert
ein reaktives Partikel zu Beginn und gegen Ende des Konversionsprozesses und zeigt für
beide Fälle ein ähnliches Reaktionsverhalten (hier nicht dargestellt). Für mittlere Partikelgrößen
ergeben sich sehr große Abweichungen bzgl. der Partikeltrajektorien. Die Abbildung 4.8 (2.v.r.)
vergleicht die Trajektorien zweier 55,2 µm-Partikels. Die linke Trajektorie entspricht einem
Partikel, das ohne größere Rezirkulation und mit geringerem Koksumsatz den Reaktor passiert,
während die rechte Trajektorie die Flugbahn eines rezirkulierenden Partikels beschreibt, das
nahezu vollständig umgesetzt wird. In beiden Fällen beginnt der Koksumsatz in dem heißen,
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Abbildung 4.10: Geschwindigkeitsfeld (|~v|, m/s) um repräsentative Partikel zu Beginn des Koksumsatzes. Abbil-
dungen aus [9] entnommen.
sauerstofffreien Nachflammenbereich. Der Koksumsatz der größten Partikel (102,4 µm) findet
hauptsächlich im Nachflammenbereich und in der Reformierungszone statt. Diese Partikel
weisen den geringsten Umsatzgrad auf.
Die Abbildung 4.10 vergleicht das Geschwindigkeitsfeld für unterschiedliche Kokspartikel.
Während für sehr kleine Partikel der Stefan-Strom eine deutliche Vergrößerung der Grenz-
schicht bedingt und damit den Stoff- und Wärmetransport signifikant beeinflusst, verursacht
der Stefan-Strom bei größeren Partikeln nur ein geringes Anwachsen der Grenzschicht (für
102,4 µm-Partikel siehe [9]). In jedem Fall ist auch hier der Stefan-Strom bei der Entwicklung
von Teilmodellen zur Beschreibung der heterogenen Reaktionen zu berücksichtigen. Eine
weitere Einflussgröße für den Stoff- und Wärmetransport und damit für die Konversion eines
reaktiven Partikels stellt seine Porosität dar. Die Abbildung 4.10 (rechts) zeigt beispielhaft das
Geschwindigkeitsfeld für ein 55,2 µm-Partikel, im Gegensatz zur Abbildung 4.10 (Mitte) jedoch
für eine pseudoporöse, schalenförmige Struktur. Die Abbildung illustriert den konvektiven
Stofftransport innerhalb des Partikels sowie die verringerte Grenzschicht um das Partikel. Wie
in den vorherigen Abschnitten diskutiert, reagiert der verfügbare Sauerstoff bereits an der Parti-
keloberfläche, sodass innerhalb des Partikels hauptsächlich endotherme Reaktionen stattfinden,
die zu einer Temperaturabsenkung und einem ausgeprägten CO- und CO2-Gradienten über
das Partikel führen (siehe [9]).
4.3 Direkte Berechnung des Porenwachstums [10]
Neben dem Reaktionsmechanismus, der Reaktionskinetik und dem Stoff- und Wärmeübergang
beeinflusst ebenso die innere Struktur den Umsatz des chemisch reaktiven Partikels. Wesentliche
Kenngrößen der inneren Struktur sind die Porosität, die Größe und Beschaffenheit der inneren
Oberfläche sowie die Form und Größenverteilung der einzelnen Poren. Der Aufbau der inneren
Struktur wirkt sich direkt auf die Diffusion der Reaktanten in die Porenstruktur des Partikels, die
für chemische Reaktionen zur Verfügung stehende Oberfläche und die Wärmeleitung innerhalb
des Partikels aus. Weitere Größen wie Permeabilität, Dichte und Volumen des Partikels ändern
sich ebenso in Abhängigkeit von der inneren Struktur und beeinflussen die Partikeltrajektorien
und damit ebenfalls den Stoffumsatz in dem jeweiligen Prozess.
Ein in der Literatur weit verbreiteter Ansatz zur Beschreibung der Kokskonversion in CFD-
basierten Rechenmodellen kombiniert gemessene Reaktionskinetiken, Porenmodelle und Mes-
sungen der Porosität sowie der inneren Oberfläche zu Beginn des Konversionsprozesses.
Typischerweise werden die Porenmodelle bereits bei der Bestimmung der jeweiligen Reaktions-
kinetiken aus den experimentellen Daten eingesetzt. Somit besteht ein enger Zusammenhang
zwischen Reaktionskinetik und Strukturmodell. In der Literatur werden eine Reihe von Modellen
zur Beschreibung der Porenstruktur und ihrer Änderung während des Konversionsprozesses
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diskutiert, die sich in drei Klassen unterteilen, Grain-Modelle [69, 70], Random-Pore-Modelle
[71–73] und Netzwerkmodelle [74, 75]. Vor allem das Random-Pore-Modell, das die innere
Struktur des Partikels als zufällige Anordnung zylinderförmiger Poren approximiert, hat sich in
den letzten Jahrzehnten trotz oder gerade wegen seiner Einfachheit als Standardmodell eta-
bliert. In der Übersichtsarbeit [60] kommen die Autoren jedoch zu dem Schluss, dass eine Reihe
von Annahmen und Modellvorstellungen zur Kokskonversion auf systematische Fehler bei der
experimentellen Bestimmung der Reaktionskinetiken zurückzuführen sind. Die Autoren weisen
explizit darauf hin, dass das Random-Pore-Modell nicht geeignet ist, die Porenentwicklung
bei der Vergasung kohlenstoffhaltiger Einsatzstoffe zu beschreiben, und regen weiterführende
(experimentelle) Arbeiten hierzu an.
Globale Kennwerte der Porenstruktur, d. h. die Porosität des Partikels und die Größe der inneren
reaktiven Oberfläche können bspw. über Quecksilberintrusion und N2- bzw. CO2-Adsorption
bestimmt werden, wobei die Messung der Strukturänderung während des Konversionsvorgangs
aufwendig und stark von den jeweiligen Messmethoden und -bedingungen abhängig ist
[76]. Darüber hinaus ermöglichen diese Arbeiten zwar eine Charakterisierung der jeweiligen
Probe, erlauben aber keine detaillierten, d. h. aufgelösten Untersuchungen der Porenstruktur
und ihrer zeitlichen Entwicklung, sodass sich anhand dieser Daten nur eingeschränkt neue,
verallgemeinerbare und damit übertragbare Modelle entwickeln lassen.
Einen alternativen, modellbasierten Ansatz zur generischen Untersuchung der zeitlichen Ände-
rung der Porenstruktur stellt die Arbeit [10] vor. Kugelförmige Poren unterschiedlicher Größe bil-
den dabei die anfängliche Porenstruktur des Partikels. Die Anfangsposition der Poren resultiert
aus der Berechnung einer polydispersen Schüttung mithilfe einer Diskrete-Elemente-Methode
[77]. Die Struktur des porösen Partikels entspricht somit einem kugelförmigen, invertierten
Ausschnitt der porösen Schüttung (vgl. Abbildung 4.11). Dieser Ansatz ermöglicht ein einfaches
Erstellen unterschiedlicher Porenstrukturen bei einer vorgegebenen Porengrößenverteilung.
Unter der Annahme eines ausschließlich durch die Reaktionskinetik kontrollierten Regimes
(Regime I) hängt der Gesamtkohlenstoffumsatz neben der Reaktionskinetik nur von der Größe
der reaktiven Oberfläche, d. h. von den Oberflächen der einzelnen kugelförmigen Poren ab,
da innerhalb und um das Partikel keine Temperatur- und Stoffgradienten auftreten und somit
die Kohlenstoff-Massenstromdichte ṁ
′′
c konstant ist. Dies erlaubt es, bei einer vorgegebenen
Reaktionskinetik und einer definierten Gaszusammensetzung und Temperatur die Änderung













direkt zu berechnen, mit ρs als Dichte des Feststoffs. Die Herausforderung liegt in einer adäqua-
ten Berechnung bzw. Rekonstruktion der Porenoberfläche Aip. Für detaillierte Informationen
über den Rekonstruktionsalgorithmus sei an dieser Stelle auf die Arbeit [78] verwiesen. Es
bleibt anzumerken, dass die Rekonstruktion der einzelnen Porenoberflächen Aip implizit Effekte
wie das Überschneiden oder die Vereinigung mehrerer Poren berücksichtigt.
Die Abbildung 4.11 zeigt beispielhaft die Entwicklung der inneren Struktur zweier Partikel für
unterschiedliche Anfangsporositäten, ε0 = 0,7 (monodispers) und ε0 = 0,3 (polydispers), und
verdeutlicht die Abhängigkeit der Entwicklung der inneren Struktur von der zu bestimmenden





0 für unterschiedliche Anfangsporositäten mit Berechnungen der Oberfläche
gemäß dem Random-Pore-Modell und dem ebenfalls in der Literatur häufig eingesetzten
Grain-Modell. Die Ergebnisse zeigen bei einer geeigneten Wahl des Strukturparameters ψ eine
ähnliche Entwicklung der Oberfläche.
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Xc = 0 Xc = 0,25 Xc = 0,5 Xc = 0,75
Abbildung 4.11: Porenstruktur reaktiver Partikel für verschiedene Kohlenstoffkonversiongrade Xc. (Oben) ε0 = 0,7,
monodisperse Porenverteilung, (unten) ε0 = 0,3, polydisperse Porenverteilung (Rosin-Rammler-Sperling-Bennet-















Consumed carbon rate X
poly, ε = 0.7
poly, ε = 0.3
poly, ε = 0.2
Bhatia, ψ = 1.48
Bhatia, ψ = 3.34
Bhatia, ψ = 6.54
grain model
Abbildung 4.12: Vergleich der spezifischen inneren Oberfläche mit dem Random-Pore- und dem Grain-Modell.
Abbildung aus [10] entnommen.
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Die hier dargestellten Ergebnisse sollen lediglich den grundsätzlichen Modellansatz der Arbeit
[10] illustrieren und nicht eine Vergleichbarkeit mit dem Random-Pore-Modell aufzeigen.
Die Ergebnisse basieren auf einer stark vereinfachten Geometrie, deren innere Oberfläche
mehrere Größenordnungen unterhalb der eines realen Kokspartikels liegt. Das Ziel ist hier,
zukünftig mithilfe beschleunigter Rekonstruktionsalgorithmen detailliertere Untersuchungen
zur Entwicklung der realen Porenstrukturen unterschiedlicher Einsatzstoffe durchzuführen.
Voraussetzung hierfür ist eine genauere experimentelle Erfassung der Anfangsstruktur, bspw.
durch eine Kombination von Adsorptionsmessungen und REM-Aufnahmen.
Die Arbeit [10] beschränkt sich zwar auf kugelförmige Poren, der Rechenansatz kann jedoch
mit beliebigen Porenformen arbeiten. Die Kopplung mit einem CFD-basierten Partikelmodell
zur Berechnung der Stoff- und Temperaturverteilung innerhalb des Partikels wurde bereits
erfolgreich getestet und ermöglicht es, die Entwicklung der Porenstruktur in einem porendiffusi-
onsbegrenzten Regime zu untersuchen. Zusätzlich stellt die Arbeit [10] Ansätze zur Analyse der
Partikelfragmentierung in Abhängigkeit von der Kohlenstoffkonversion vor, auf die an dieser
Stelle nur hingewiesen werden soll.
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5 Virtualisierung für neue
Hochtemperatur-Konversionsprozesse
5.1 Einleitung
Während die Arbeiten [1–3] die offenen Fragestellungen in der Modellierung ein- und mehr-
phasiger reaktiver Systeme aufzeigen, stellen die Arbeiten [4–10] numerische Referenzdaten für
physikalische Phänomene auf Partikelebene bereit, die mit heutigen experimentellen Methoden
nur bedingt erfasst werden können, und bilden die Basis für die Entwicklung angepasster
Teilmodelle. Die Integration der gewonnenen Erkenntnisse und Teilmodelle in umfassende
Gesamtreaktormodelle stellt das Aufgabenspektrum der nächsten Jahre dar. Die erreichten
Ergebnisse bilden allerdings einen Bausatz, der eine verbesserte Modellierung künftiger tech-
nologischer Fragestellungen ermöglicht. So können bspw. die Korrelationen aus [4] und [5]
direkt für die Berechnung der Partikeltrajektorien für nichtkugelförmige Einsatzstoffe, wie sie
bei unterschiedlichen Biomasseanwendungen auftreten, eingesetzt werden.
Ein erstes Anwendungsbeispiel zeigen die Autoren in der Arbeit [11]. In der Literatur vorgestellte
Rechenmodelle für Flugstromreaktoren setzen vielmals stark vereinfachte oberflächenbasierte
Teilmodelle [79, 80] zur Beschreibung der heterogenen Reaktionen ein [81]. Bei der Vergasung
kohlenstoffhaltiger Energieträger limitieren jedoch die langsam ablaufenden, endothermen
Vergasungsreaktionen mit Wasserdampf und CO2 den Gesamtumsatz im Reaktor. Die Ver-
gasungsreaktionen finden vor allem im Partikelinneren statt, sodass ausschließlich oberflä-
chenbasierte Reaktionsmodelle ihre Gültigkeit verlieren. Neuere Arbeiten berücksichtigen die
intrinsischen Reaktionen, indem sie Modelle für die innere Oberfläche bzw. die Porenent-
wicklung mit einfachen Stofftransportmodellen kombinieren. In [11] nutzen die Autoren die
Erkenntnisse aus der Einzelpartikelmodellierung und entwickeln ein intrinsisches Modell, das
den Stofftransport detaillierter über eine separate Transportgleichung berechnet und zusätzlich
chemische Reaktionen auf der Oberfläche berücksichtigt. Die Autoren wenden dieses Modell
zur Berechnung eines endothermen Vergasers, wie er beispielsweise als Sekundärstufe in
einem Carbo-V®-Prozess auftritt, an. Der Vergleich mit Ergebnissen basierend auf Berech-
nungen mit einem oberflächenbasierten Reaktionsmodell zeigt den signifikanten Einfluss des
Reaktionsmodells.
In der Arbeit [12] setzen die Autoren ein für verschiedene reaktive Systeme validiertes Rechen-
modell ein, um ein verbessertes Konzept für den Quench eines Flugstromvergasers virtuell
zu erproben. Mithilfe der numerischen Strömungssimulation kann gezeigt werden, dass die
gezielte Eindüsung von Dampf anstelle des Quenchwassers eine Reduzierung des Kohlen-
monoxidanteils im Synthesegas und eine Erhöhung der Wasserstoffausbeute bewirkt, ein für
eine Reihe von Downstream-Prozessen vorteilhaftes Konzept. Die Wasserstoffausbeute hängt
dabei von mehreren Faktoren ab: die Menge an eingedüstem Dampf, die Reaktorgeome-
trie (und damit der Verweilzeit des Synthesegases) sowie die Wandkühlung. Die Anzahl an
möglichen Parameterkombinationen lässt keine intuitive Systemverbesserung zu. Aus diesem
Grund kombinieren die Autoren in [13] ein CFD-basiertes Rechenmodell mit einem auto-
matisierten Gittergenerator und einem genetischen Optimierungsalgorithmus und führen
eine Pareto-Optimierung des Quenchraums durch. Pareto-optimale Punkte bezeichnen dabei
Konfigurationen, bei denen keine Zielgröße verbessert werden kann, ohne eine weitere zu
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verschlechtern. Beispielsweise bedingt eine vorgegebene Synthesegastemperatur am Quen-
chaustritt genau eine Konfiguration mit der entsprechenden maximalen Wasserstoffausbeute.
In [14] setzen die Autoren schließlich das in [2] vorgestellte Rechenmodell, validiert am
Virtuhcon-Benchmark [1] ein, um neue Brennerkonzepte für die nichtkatalytische Hochdruck-
Partialoxidation von Erdgas zu testen. Die Arbeit demonstriert die Überlegenheit der neuen,
mithilfe der numerischen Strömungssimulation entwickelten Brennerkonzepte. Eine anschlie-
ßende Überprüfung der Rechenergebnisse anhand von experimentellen Untersuchungen
ausgesuchter Konfigurationen zeigt dabei die Vorhersagegüte der eingesetzten Rechenmodelle.
Die Berücksichtigung der sehr schnellen Oxidationsreaktionen in Verbindungen mit den sehr
langsam ablaufen Reformierungsreaktionen und die komplexen, dreidimensionalen Brenner-
geometrien bedingen jedoch Rechenzeiten von mehreren Wochen und verhindern eine gezielte
Designoptimierung analog den Arbeiten in [13]. Damit demonstriert die Arbeit [14] gleichzeitig
die aktuellen Grenzen der CFD-basierten Entwicklung neuer Reaktorkonzepte und zeigt den
künftigen Entwicklungsbedarf an schnellen und zuverlässigen Rechenmodellen auf.
5.2 Koksumsatz in endothermen Vergasern [11]
Bei der Vergasung kohlenstoffhaltiger Einsatzstoffe stellen die heterogenen Reaktionen den
geschwindigkeitsbestimmenden Teilprozess dar und beeinflussen direkt die für einen vorge-
gebenen Kohlenstoffumsatz notwendige Verweilzeit und damit das Volumen des jeweiligen
Reaktors. Je nach eingesetztem Reaktortyp, Einsatzstoff und Vergasungsmittel findet der hete-
rogene Stoffumsatz in den Reaktionsregimen I bis III statt. Regime I bezeichnet dabei einen
gleichförmigen Umsatz des gesamten Partikels ohne Begrenzungen der chemischen Reaktionen
durch Stoff- oder Wärmetransportwiderstände. Dies findet zumeist bei niedrigen Tempera-
turen und damit sehr geringen Reaktionsgeschwindigkeiten statt. Der Partikeldurchmesser
bleibt nahezu konstant, während sich die Dichte des Partikels kontinuierlich verringert. Dem
gegenüber steht das vor allem bei hohen Temperaturen vorherrschende Regime III, bei dem
aufgrund der hohen heterogenen Reaktionsgeschwindigkeiten der Gesamtumsatz lediglich
vom Transport des Vergasungsmittels zur Partikeloberfläche abhängt. Der Kohlenstoffumsatz
findet fast ausschließlich an der äußeren Oberfläche des Partikels statt, sodass entlang des
Partikels hohe Temperatur- und Konzentrationsgradienten auftreten. Die Partikeldichte bleibt
nahezu konstant, während sich der Partikeldurchmesser kontinuierlich verringert. Zwischen
diesen beiden Regimen liegt das Regime II, in dem der Kohlenstoffumsatz primär durch den
Stofftransport in das poröse Partikel, d. h. durch die sogenannte Porendiffusion begrenzt wird.
In diesem Übergangsregime ändern sich sowohl die Dichte als auch der Durchmesser des
Partikels kontinuierlich.
Für eine zuverlässige Vorhersage des Kohlenstoffumsatzes muss das jeweilige Rechenmodell in
der Lage sein, den Stoffumsatz in allen drei Regimen hinreichend exakt zu schreiben. Aktuelle
Arbeiten konzentrieren sich dabei vor allem auf eine genaue Abbildung des Regimes II und
setzen häufig sogenannte Effizienzfaktoren oder Porennutzungsgrade ein, um die Stofftrans-
portbeschränkungen in diesem Regime abzubilden [82–85]. Dieser Ansatz ist robust und wenig
rechenintensiv, verlangt aber empirische Vorgaben zur Beschreibung des Verhältnisses von
Dichteänderung zu Durchmesseränderung.
Die Arbeit [11] konzentriert sich auf die Entwicklung eines neuen Teilmodells, das eine detaillier-
tere Beschreibung des Stofftransports an und in reaktive Partikel erlaubt und damit als Basis für
eine verbesserte Gesamtreaktorsimulation dient. Das Partikelmodell betrachtet zwei separate
Zonen, die äußere Partikeloberfläche mit den entsprechenden Oberflächenreaktionen sowie
das Partikelinnere, in dem intrinsische Reaktionen ablaufen. Der durch heterogene Reaktionen
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aus dem Massenstrom aufgrund der Oberflächenreaktionen ṁC,S sowie dem Massenstrom
durch intrinsische Reaktionen ṁC,V. Die beiden Massenströme berechnen sich gemäß der
Gleichung 5.1 entweder aus der zeitlichen Änderung der Partikeldichte ρP oder des Partikelvo-
lumens VP.
Die Berechnung der entsprechenden Massenbrüche an der Partikeloberfläche Yi, S sowie im
Partikel Yi, P erfordert die Lösung der beiden gekoppelten Transportgleichungen
βexAPρg,S
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RV, r︸ ︷︷ ︸
intrinsische Reaktionen
− Yi, P(ṁVC,r)︸ ︷︷ ︸
Stefan-Strom
(5.3)
mit der Porosität ε, den inneren und äußeren Stoffübergangskoeffizienten βin und βex, der
Stoffzusammensetzung der Gasphase um das Partikel Yi,∞, der Partikeloberfläche AP, der
Gasdichte ρg, der spezifischen inneren Oberfläche S′′′ sowie den chemischen Quelltermen RS
und RV. Wie in den vorherigen Arbeiten [7–9] diskutiert, beeinflusst der Stefan-Strom deutlich
das Geschwindigkeitsfeld und damit den Stoff- und Wärmetransport an das Partikel. Aus





























mit der Partikelmasse mP, der spezifischen Wärmekapazität cp, dem Wärmeübergangskoeffi-
zienten α, den Temperaturen der umgebenden Gasströmung T∞ und des Partikels TP, dem
Emissionskoeffizienten εS, der Stefan-Boltzmann-Konstante σ und den Reaktionsenthalpien
h0r . In dem Konversionsmodell wird die Partikeltemperatur TP als konstant über das Partikel
angenommen. Die Arbeit [9] sowie in [52] vorgestellte Berechnungen poröser Einzelpartikel
zeigen, dass je nach Reaktorzone bereits langsame, endotherme Reaktionen mit CO2 und
H2O ausgeprägte Temperaturgradienten über das Partikel bedingen können. Insofern stellt die
Modellannahme eines im Partikel konstanten Temperaturfeldes eine Vereinfachung dar, deren
Einfluss auf die Güte des Modells in weiterführenden Arbeiten überprüft werden muss.
Das hier vorgestellte Konversionsmodell hat den Vorteil, dass es transiente Effekte, d. h. die
zeitliche Änderung der Stoffzusammensetzung innerhalb des Partikels berücksichtigt. Mit Hin-
blick auf künftige neue Anwendungen, bspw. der Wirbelschichtvergasung, bei der im Vergleich
zu Flugstromverfahren größere Partikel bei höheren Partikelverweilzeiten und niedrigeren
Temperaturen umgesetzt werden, bietet das hier vorgestellte Modell eine flexible Basis für die
Berechnung unterschiedlicher Prozesse. Ein weiterer Vorteil ist die simultane Berechnung von
Durchmesser- und Dichteänderung, ohne auf empirische Daten zurückgreifen zu müssen. Dies
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Abbildung 5.1: Schema des Versuchsaufbaus (links) und Vergleich der gemessenen und berechneten Partikelmas-
sen über die Zeit (rechts). Abbildungen aus [11] entnommen.
ermöglicht eine zuverlässigere Berechnung der Partikeltrajektorien und damit verbunden der
Partikelverweilzeiten und des Gesamtumsatzes.
Der Nachteil des hier vorgestellten Modells liegt in dem gestiegenen Rechenaufwand, der im
Vergleich zu einfacheren Modellen, die nur die Oberflächenreaktionen berücksichtigen, zwei-
bis dreifach höher liegt. Es bleibt anzumerken, dass das Konversionsmodell für die zeitliche
Entwicklung der inneren Oberfläche ebenso auf den Einsatz von Porenmodellen angewiesen
ist. In der vorliegenden Arbeit kam bspw. das Random-Pore-Modell zum Einsatz. Wie in dem
vorhergehenden Kapitel diskutiert, sind weiterführende experimentelle Arbeiten notwendig, um
die Gültigkeit des eingesetzten Porenmodells nachzuweisen.
Die Arbeit [11] diskutiert die grundlegenden Modellannahmen des Konversionsmodells, stellt
die Validierung des Modells vor und demonstriert dessen Anwendung für die Berechnung
des Koksumsatzes in einem endothermen Reaktor, wie er beispielsweise als zweite Stufe des
Carbo-V-Verfahrens eingesetzt werden kann. Die Validierung des Modells erfolgt anhand von
Messungen an dem Combustion Laboratory der Universität von Maryland. Für die Messungen
wurde ein Strömungsrohr, in dem ein Gasstrom mit definierter Geschwindigkeit, Zusammen-
setzung und Temperatur vorliegt, mit einer Thermowaage kombiniert. Der Versuchsaufbau
dient dem Ziel, Messfehler aufgrund von Stofftransportbegrenzungen zu minimieren. Die
Abbildung 5.1 zeigt ein Schema des Versuchsaufbaus. Der Vergleich der Massenverläufe über
die Zeit lässt für unterschiedliche Temperaturen eine sehr gute Übereinstimmung zwischen
experimentellen Daten und mit dem neuen Konversionsmodell berechneten Ergebnissen er-
kennen. Für detailliertere Informationen zu dem Versuchsaufbau und den durchgeführten
Berechnungen sei auf die Arbeit [11] verwiesen. Ein verbesserter Versuchsaufbau, der zusätz-
lich laserdiagnostische Untersuchungen bei Temperaturen bis 1473 K und Drücken bis 40 bar
erlaubt [86], wird zukünftig im Rahmen des ZIK Virtuhcon für grundlegende Untersuchungen
von Stoffwandlungsprozessen einzelner Partikel eingesetzt.
Die Abbildung 5.2 stellt die mit dem Gesamtmodell berechnete Kokskonversionsrate sowie
die Stoffverteilung entlang des endothermen Reaktors dar. Als Einsatzstoff dient eine in [87]
untersuchte Braunkohle, als Vergasungsmittel kommt ein CO2/H2O-Gemisch zum Einsatz. Der
Vergleich der Ergebnisse basierend auf einem einfachen oberflächenbasierten Reaktionsmodell
mit den Ergebnissen des neuen Konversionsmodells zeigt einen deutlichen Unterschied sowohl
in der Kokskonversionsrate als auch in der Stoffverteilung. Aufgrund der intrapartikulären
Stofftransportwiderstände, die das oberflächenbasierte Modell nicht berücksichtigt, liegt die
mit dem neuen Reaktionsmodell berechnete Umsatzrate lokal bis zu 30 % unter der für das
oberflächenbasierte Modell. Dementsprechend sinkt die Synthesegasausbeute, die Stoffzu-
sammensetzung ändert sich um ca. 8 % und die Reaktoraustrittstemperatur liegt aufgrund
der reduzierten endothermen Reaktionen 44 K über der mit dem oberflächenbasierten Modell
berechneten Temperatur.
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Abbildung 5.2: Kokskonversionsrate in kg/(m3 s) (links) und Gaszusammensetzung entlang der Reaktorachse
(rechts). Durchgezogene Linien: neues Modell, gestrichelte Linien: oberflächenbasiertes Modell. Abbildungen aus
[11] entnommen.
5.3 Optimierung reaktiver Strömungssysteme [12, 13]
Mit den vorgestellten Arbeiten wurde die Basis für die Modellierung reaktiver Systeme geschaf-
fen, einschließlich einer umfangreichen Validierung der Rechenmodelle für einphasige [2] und
mehrphasige Prozesse [11]. Der zukünftige Anwendungsschwerpunkt der Rechenmodelle liegt
neben der Prozessanalyse mit dem Ziel eines verbesserten Prozessverständnisses vor allem
auf der Weiterentwicklung und Optimierung von Hochtemperaturprozessen. Die Arbeiten [12]
und [13] zeigen hierzu eine erste Anwendung. Die Arbeit [12] stellt das Konzept eines neuen
Quenchreaktors vor und weist dessen Funktionalität mithilfe der numerischen Berechnung
der reaktiven Strömung nach. Das vorgestellte Quenchkonzept basiert auf Vorarbeiten des
Instituts für Energieverfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen [88, 89] und hat das Ziel,
den Wasserstoffanteil in dem aus vorgeschalteten Vergasungsprozessen erzeugten Synthesegas
zu erhöhen, bei einer nur moderaten Synthesegaskühlung, um weiterhin eine nachgeschaltete
Wärmerückgewinnung zu ermöglichen. Entgegen den herkömmlichen Konzepten erfolgt kein
vollständiges Quenchen des Synthesegases mit Wasser. Vielmehr unterstützt das Eindüsen
von Heißdampf in den Quenchreaktor die Wassergas-Shift-Reaktion und bedingt eine weitere
Konversion des Synthesegases.
Die Abbildung 5.3 zeigt das Schema des neuen Quenchreaktors sowie die Temperaturvertei-
lung für eine ausgesuchte Konfiguration. Die Synthesegaszufuhr erfolgt über einen zentralen
Einlass, während der Heißdampf je nach Bauform entweder über eine zentrale Düse oder
eine Ringdüse um den Einlass zugeführt wird. Das heiße Synthesegas passiert den Quen-
chreaktor, trifft auf das sich im unteren Bereich befindende Wasserbad, wobei dadurch ein
Teil des Wassers verdampft, wird umgelenkt und verlässt den Reaktor im Kopfbereich. Zur
Vermeidung von Betriebsstörungen bspw. durch Schlackeablagerungen weist der Reaktor
keinerlei Einbauten auf. Ob und wie intensiv die Wassergas-Shift-Reaktion in dem Reaktor
stattfindet, hängt von der Gaszusammensetzung und der Temperaturverteilung im Reaktor und
der Verweilzeit des Synthesegases ab. Je nach Konfiguration liegt die Zusammensetzung des
Synthesegases am Austritt dabei weit entfernt von dem jeweiligen Gleichgewichtszustand. Die
hinreichend genaue Berechnung des Konversionsprozesses verlangt den Einsatz der numeri-
schen Strömungsmechanik, da vereinfachte, eindimensionale Modelle nicht in der Lage sind,
die komplexe, rezirkulierende, reaktive Strömung und die ausgeprägte Temperaturverteilung
im Reaktor abzubilden.
Das eingesetzte Rechenmodell basiert größtenteils auf dem in der Arbeit [2] vorgestellten
und für die Hochdruck-Partialoxidation eingesetzten und validierten Modell. Lediglich der
Reaktionsmechanismus basiert hier auf dem vollständigen GRI3.0-Mechanismus [29]. Die
eingesetzte Vergasungstechnologie sowie die jeweiligen Einsatzstoffe und Betriebszustände














Abbildung 5.3: Schema des Quenchreaktors (links). Synthesegaseintritt (1), mögliche Heißdampfzufuhr (2),
Reaktionsraum (3), Wasserbadoberfläche (4), Wasserbad (5), Rezirkulationszone (6), gekühlte Reaktorwand (7),
Synthesegasaustritt (8), repräsentative Stromlinie des Synthesegases (9), Unterwasserdüsen (10), Ein- und Austritt
des Kühlwassers für die Wandkühlung (11). (Rechts) Temperaturverteilung in K für eine ausgesuchte Konfiguration.
Abbildungen aus [12, 13] entnommen.
bedingen sehr unterschiedliche Synthesegaszusammensetzungen und -temperaturen. Die
Arbeit [12] konzentriert sich auf die Anwendung des Quenchreaktors in Kombination mit
einem 500 MW-Siemens-Flugstromvergaser [16, 90] und berücksichtigt drei unterschiedli-
che Synthesegase, die aus der Vergasung von Braunkohle, Steinkohle und Holzschnitzeln
resultieren.
Die Abbildung 5.4 (links) zeigt die Synthesegaszusammensetzung als Funktion des Heißdampf-
massenstroms. Mit steigendem Massenstrom steigt der Wasserstoffanteil im Synthesegas, da
der zusätzliche Wasseranteil die CO-Konversion zu CO2 und H2 mittels der Wassergas-Shift-
Reaktion fördert. Der zusätzliche Dampf bedingt gleichzeitig ein Abkühlen des Systems, siehe
Abbildung 5.4 (rechts) und begrenzt damit den möglichen Umsatz von Dampf und Kohlen-
monoxid zu Wasserstoff und Kohlendioxid. Aus diesem Grund weist die Wasserstoffausbeute
einen von dem jeweiligen Einsatzstoff abhängigen Maximalwert auf. Es bleibt anzumerken,
dass je nach Konfiguration 18,4 bis 25,6 % des Wasserdampfes umgesetzt wird (hier nicht
dargestellt).
Neben der Synthesegaszusammensetzung und -temperatur am Eintritt des Quenchreaktors
bestimmen eine Reihe weiterer Parameter die Wirkungsweise des Quenchreaktors. Hierzu zählt
die Heißdampfmenge, deren Einfluss bereits weiter oben diskutiert wurde, die Wandkühlung,
mit der sich die Temperatur des Reaktionsraumes anpassen lässt, und die Reaktorbauart, die
direkt die Strömungsführung und damit die in dem Quenchreaktor ablaufenden chemischen
Reaktionen beeinflusst. Unter der Annahme, dass sich die Reaktorbauart hinreichend über
das Reaktorvolumen und das Länge-zu-Durchmesser-Verhältnis abbilden lässt, beeinflussen
insgesamt vier Parameter das Konversionsverhalten.
Der Rechenaufwand beträgt für eine Konfiguration ca. 7,4 h unter Verwendungen von 20
Rechenkernen (Intel Xeon E5 V2 2,8 GHz). Der hohe Rechenaufwand und die Vielzahl an
nichtlinearen Parametern erlauben keine manuelle Prozessoptimierung anhand weniger Ver-
suchsrechnungen. Aus diesem Grund entwickelt die Arbeit [13] schrittweise ein Konzept zur






























































Abbildung 5.4: Synthesegaszusammensetzung und -temperatur am Austritt des Quenchreaktors in Abhängigkeit
von der Heißdampfmenge. Abbildungen aus [12] entnommen.
automatisierten Prozessoptimierung reaktiver Strömungssysteme auf Basis mathematischer
Optimierungsalgorithmen.
Im ersten Schritt erfolgt die systematische Reduzierung des Rechenaufwands einer Einzelrech-
nung. Die umfasst eine detaillierte Gitterstudie einschließlich der Wahl geeigneter Kriterien für
eine hinreichende Auflösung des Rechengebiets und die Anpassung des Strahlungsmodells.
Sehr unterschiedliche Prozessparameter bedingen ein unterschiedliches Strömungsverhalten
und damit verbunden ein unterschiedliches Lösungsverhalten. In der Arbeit [13] werden dement-
sprechend geeignete Abbruchkriterien identifiziert, um sowohl die Güte der Rechenergebnisse
sicherzustellen als auch einen zu hohen Rechenaufwand zu vermeiden. Der Rechenaufwand
des eingesetzten Modells hängt stark von dem eingesetzten Gasphasenreaktionsmechanismus
ab. Mithilfe eines Reduktionsmechanismus auf Basis eines genetischen Algorithmus wird, aus-
gehend von dem GRI3.0-Mechanismus, ein reduzierter Mechanismus abgeleitet, der lediglich
8 anstelle von 52 Spezies und 7 statt 325 Reaktionen umfasst. Ein Vergleich der Rechener-
gebnisse mit reduziertem und vollständigem GRI3.0-Mechanismus zeigt eine Abweichung von
im Mittel lediglich 2 % in der Stoffzusammensetzung. Die hier beschriebenen Modellvereinfa-
chungen resultieren in Rechenzeiten von lediglich 45 min pro Konfiguration auf ebenfalls 20
Rechenkernen.
Nach erfolgreicher Modellreduktion erfolgt im zweiten Schritt die Entwicklung und der Test einer
geeigneten Umgebung zur automatisierten Optimierung des Quenchreaktors. Das Rechen-
modell basiert analog den vorherigen Arbeiten auf ANSYS® Fluent®, für die automatisierte
Rechengittererstellung unter Einhaltung verschiedener Qualitätskriterien wird der Gittergenera-
tor ANSYS® IcemCFD® eingesetzt. Dies umfasst bspw. Kriterien für die Wandauflösung und
eine Mindestanzahl an Kontrollvolumen in axialer und radialer Richtung. Die Optimierung unter
Einbeziehung der automatisierten Gittererstellung und Strömungsberechnung basiert auf dem
Optimierungs-Werkzeug modeFRONTIER®. Die Abbildung 5.5 illustriert das entsprechende
Programmablaufschema.
Das reduzierte Rechenmodell in Verbindung mit dem automatisierten Programmablauf er-
möglicht die Berechnung einer Vielzahl an Konfigurationen, d. h. bei den hier eingesetzten
80 Rechenkernen bis zu 1112 Designs pro Woche. Aufbauend auf der skizzierten Optimie-
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Abbildung 5.5: Programmablaufschema für die automatisierte Optimierung eines Quenchreaktors. Abbildung
aus [13] entnommen.
rungsumgebung erfolgen erste Optimierungsläufe mit dem Ziel, den H2-Anteil am Ende des
Quenchprozesses zu maximieren. Weitere Zwangsbedingungen sind nicht definiert. Für Details
zu dem untersuchten Parameterraum sei auf die Arbeit [13] verwiesen. Die Startverteilung resul-
tiert aus 20 Design-Rechnungen, ausgehend von einer Sobol-Verteilung der Systemparameter.
Als Optimierungsalgorithmus dient der genetische Algorithmus MOGA-II. Insgesamt werden
ca. 500 Berechnungen durchgeführt, die je nach Konfiguration H2/CO-Verhältnisse zwischen
0,43 und 0,7 aufzeigen. Ein Wert von 0,7, der bei mehreren unterschiedlichen Konfigurationen
auftritt, bedeutet eine Anstieg des Wasserstoffanteils von ca. 95% im Vergleich zu einem
herkömmlichen Wasserquench ohne Reformierungsreaktionen. Es zeigt sich, dass neben einer
optimalen Heißdampfmenge vor allem schlanke Reaktoren mit großem Reaktionsraum bei
moderater Wandkühlung einen hohen H2-Anteil begünstigen.
Die so detektierten Konfigurationen mit maximalem H2-Anteil weisen eine für nachgeschaltete
Prozesse zu hohe Austrittstemperatur auf. Aus diesem Grund wird im nächsten Schritt die
Optimierung wiederholt, diesmal mit der zusätzlichen Bedingung, dass die Reaktoraustrittstem-
peratur 1375K nicht überschritten werden darf. Der Optimierungsalgorithmus konvergiert
ebenfalls nach ca. 500 Design-Rechnungen zu einer optimalen Lösung. Das so gefundene
Optimum weist ein H2/CO-Verhältnis von 0,61 bei einer Austrittstemperatur von 1372K auf.
Das Verhältnis von Reaktorhöhe zu Reaktordurchmesser entspricht mit 1,7 in etwa dem im
vorherigen Schritt gefundenen Verhältnis (1,5–2,0).
Die bisher durchgeführten Optimierungsrechnungen zeigen, dass sich die Forderungen nach
niedriger Austrittstemperatur und hohem H2-Anteil widersprechen. Optimale Lösungen, bei
denen eine Zielgröße nicht verbessert werden kann, ohne eine weitere Zielgröße zu verschlech-
tern, heißen Pareto-optimale Lösungen. In der Arbeit [13] wird eine Pareto-Optimierung des
Quenchreaktors durchgeführt, mit dem Ziel, den H2-Anteil am Austritt zu maximieren und die
Temperatur zu minimieren. Die Abbildung 5.6 zeigt die nach ungefähr 900 Designrechnungen
abgeschlossene Pareto-optimale Lösung. Jedes Quadrat symbolisiert eine Reaktorberechnung,
die roten Quadrate markieren die Pareto-optimalen Konfigurationen, die zusammen die soge-
nannte Pareto-Front ergeben. Das H2/CO-Verhältnis variiert dabei deutlich zwischen 0,43 und
0,7. Die zu dieser Front zugehörigen Verhältnisse von Reaktorhöhe zu Reaktordurchmesser
liegen in dem Bereich zwischen 1,47 und 2,0. Für eine weiterführende Analyse der Ergebnisse,
vor allem in Hinblick auf das mögliche Erreichen des thermodynamischen Gleichgewichts bei
unterschiedlichen Designs, sei auf die Arbeit [13] verwiesen.
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Abbildung 5.6: Wechselwirkung zwischen H2/CO-Verhältnis und Austrittstemperatur. Die roten Quadrate markieren
die Pareto-optimalen Lösungen. Abbildung aus [13] entnommen.
5.4 Neue Brennerkonzepte für die nichtkatalytische
Erdgasspaltung [14]
Während die Arbeiten [12, 13] die modellgestützte Neuentwicklung eines Quenchreaktors
diskutieren, konzentriert sich die Arbeit [14] auf die Entwicklung neuer Technologien für die
nichtkatalytische Erdgasspaltung. Neben der Reaktorgeometrie und den Prozessbedingungen
übt vor allem der eingesetzte Brenner einen wesentlichen Einfluss auf das Konversionsverhalten,
die Prozessstabilität und die Standfestigkeit des Reaktors aus. Während für die Verbrennung
gasförmiger Einsatzstoffe bereits seit vielen Jahren umfangreiche Erfahrungen mit unterschied-
lichsten Brennerkonzepten vorhanden sind, liegen für Hochdruck-Partialoxidationsprozesse
nur wenig Daten zu unterschiedlichen Brennvarianten in der Literatur vor. Aus diesem Grund
geht die Arbeit [14] der Frage nach, inwieweit ein geeignetes Brennerkonzept die spezifischen
Eigenschaften eines Reaktors zur nichtkatalytischen Erdgasspaltung positiv beeinflussen kann.
Der Fokus liegt hierbei auf höheren spezifischen Leistungen, einem verbesserten Konversions-
verhalten und reduzierten thermischen Belastungen im Kopfbereich des Reaktors.
Die Arbeit [14] untersucht vier sehr unterschiedliche Brennerkonzepte, wobei jedes Brenner-
konzept so gestaltet ist, dass dessen Einsatzfähigkeit in industriellen Prozessen anhand von
Untersuchungen an der großtechnischen HP-POX-Versuchsanlage des IEC (siehe Kapitel 2)
nachgewiesen werden kann. Die Abbildung 5.7 zeigt die untersuchten Brennerkonzepte. Bei
den ersten beiden Konzepten handelt es sich jeweils um einen konventionellen Freistrahlbren-
ner, oft auch als Axialbrenner bezeichnet, mit zentraler Zuführung eines Sauerstoff-Dampf-
Gemisches und der ringförmigen Zuführung von Brennstoff und zusätzlichem Heißdampf. In
der vorliegenden Arbeit werden zwei Varianten untersucht, drallbehaftet und drallfrei, wobei
letztere näherungsweise der in der Arbeit [1] eingesetzten Brennerkonfiguration entspricht.
Das dritte Brennerkonzept, ein Flächenbrenner, weist auf unterschiedliche Radien verteilte
Bohrungen für den Brennstoff und das Sauerstoff-Dampf-Gemisch auf. Das vierte Konzept,
ein sogenannter Kugelkopfbrenner, besitzt radial nach außen geführte Bohrungen für das
Sauerstoff-Dampf-Gemisch und eine ringförmige Zuführung des Brennstoffs. Die beiden letzten
Konzepte haben das Ziel, den Öffnungswinkel der Eingangsströme zu vergrößern, um mög-
lichst schnell eine propfenförmige Strömung zu erreichen, die den Methanschlupf im zentralen
Freistrahlbereich verhindern und damit zu einer optimalen Ausnutzung des Reaktorvolumens
führen soll.
Die Abbildung 5.7 zeigt zusätzlich die zur Berechnung der reaktiven Strömung eingesetzten
Rechengitter. Die achsensymmetrische Geometrie des Freistrahlbrenners erlaubt den Einsatz















Abbildung 5.7: Geometrien und Rechengitter für unterschiedliche Brennerkonfigurationen. Abbildungen aus [14]
entnommen.
eines zweidimensionalen Rechengitters analog der Arbeit [2] mit ca. 20 Tsd. Viereckselementen.
Der Flächenbrenner und der Kugelkopfbrenner mit ihren jeweiligen Multidüsenkonfigurationen
erfordern den Einsatz dreidimensionaler Rechengitter. Das Rechengitter für den Flächenbrenner
besteht unter Ausnutzung zweier Symmetrieebenen aus 880 Tsd. Kontrollvolumen. Die Geome-
trie des Kugelkopfbrenners weist aufgrund der unsymmetrischen Verteilung der Eintrittsdüsen
nur eine Symmetrieebene auf. Das entsprechende Rechengitter besteht aus 710 Tsd. Kontroll-
volumen, wobei sich die Erstellung eines blockstrukturierten Rechengitters mit der notwendigen
hohen Gitterqualität als sehr aufwendig gestaltet.
Das in der Arbeit [2] vorgestellte und validierte Rechenmodell der HP-POX-Versuchsanlage
bildete die Grundlage für die Analyse der unterschiedlichen Brennerkonfigurationen. Die in
der Arbeit [14] durchgeführten Berechnungen orientieren sich an Versuchen an der großtechni-
schen HP-POX-Versuchsanlage, bei denen sowohl der Freistrahlbrenner (drallfrei) als auch der
Kugelkopfbrenner zum Einsatz kamen. Im Gegensatz zu dem Virtuhcon-Benchmark [1] wird
das Reaktorvolumen von 454 l auf 41 l deutlich verkleinert. Die Versuche wurden für 70 bar(g)
Systemdruck und 1673 K Zieltemperatur durchgeführt. Aufgrund der höheren Temperaturen
wird ein im Vergleich zum Virtuhcon-Benchmark deutlich geringerer Methanschlupf erwartet.
Für alle vier untersuchten Brennerkonfigurationen sind im Rechenmodell identische Wärmever-
lustströme über die Reaktorwand definiert, um eine bessere Vergleichbarkeit der Ergebnisse
sicherzustellen. Zu weiterführenden Informationen über das eingesetzte Rechenmodell und die
definierten Randbedingungen sei auf die Arbeit [14] verwiesen. Im Vergleich zu dem im vorhe-
rigen Kapitel untersuchten Quenchreaktor bedingen die zusätzlichen Reaktionen mit Sauerstoff
lokal sehr hohe Stoff- und Temperaturgradienten und verschlechtern das Konvergenzverhalten
des Rechenmodells deutlich. Der Rechenaufwand liegt zwischen 5 Tagen auf 16 Rechenkernen
(Intel Xeon E5 V2 2,8 GHz) für den Freistrahlbrenner und 9–10 Wochen beim Einsatz von 104
Rechenkernen für den Kugelkopfbrenner und erlaubt damit keine systematische Optimierung
des Systems.
Die Überprüfung der Rechenmodelle erfolgt analog der Arbeit [2] anhand gemessener Flam-
mencharakteristiken sowie gemessener Temperaturen und Stoffzusammensetzungen am Reak-
toraustritt. Die Abbildung 5.8 zeigt eine Momentaufnahme der optischen Flammenmessung
für den Kugelkopfbrenner sowie der daraus berechnete Betrag des Helligkeitsgradienten. Ein
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Optisos®-Momentaufnahme Helligkeitsgradient Berechnete OH-Isofläche
Abbildung 5.8: Flammenstruktur beim Einsatz des Kugelkopfbrenners. Die Referenzlänge beträgt 20 mm. Die
Isoflächen markieren einen OH-Massenanteil von 0,1 %. Abbildungen aus [14] entnommen.
Vergleich mit der ebenfalls dargestellten Flammenform zeigt eine sehr gute Übereinstimmung
der berechneten und gemessenen Flammenlängen und Flammenformen. Für den Freistrahl-
brenner ergibt sich analog der Arbeit [2] eine ebenfalls sehr gute Übereinstimmung (hier nicht
dargestellt). Die absoluten Abweichungen der Synthesegaszusammensetzungen am Reakto-
raustritt liegen mit maximal 3 % in der Größenordnung der Messgenauigkeit von 2 %. Die
Abweichungen der gemessenen und berechneten Austrittstemperaturen betragen bis zu 39 K.
Die Abweichungen liegen ebenfalls in der Nähe der Messgenauigkeit, resultieren aber zum Teil
aus dem Einsatz von Randbedingungen, die aus der Bilanzierung der Enthalpieströme resultie-
ren. Damit konnte gezeigt werden, dass das Rechenmodell auch für komplexe Geometrien die
Hochtemperatur-Konversionsprozesse zuverlässig abbildet.
Die Abbildung 5.9 vergleicht die berechneten Temperatur- und Methanverteilungen für die
unterschiedlichen Brennerkonzepte. Der Vergleich der Ergebnisse für den Freistrahlbrenner
mit und ohne drallbehafteter Strömung zeigt, dass der zusätzlich in das System eingebrachte
Drall nur eine moderate Änderung der Flammenform bewirkt. Sowohl der Flächenbrenner als
auch der Kugelkopfbrenner weisen ein deutlich geändertes Flammenbild auf. Der Bereich, in
dem hohe Temperaturen auftreten, ist deutlich reduziert und die Strömungsführung signifikant
verändert. Für alle Brennerkonfigurationen treten Rezirkulationsgebiete auf, deren Lage und
Größe sich allerdings deutlich ändert (hier nicht dargestellt).
Die Auswertung der Stoffströme entlang des Reaktors ermöglicht eine genauere Analyse der
Konversionsprozesse. Die Abbildung 5.10 zeigt die Stoffströme ausgesuchter Komponenten
im oberen Bereich des Reaktors. Der Umsatz von Methan, zu Beginn vor allem durch die
Reaktion mit Sauerstoff, erfolgt für den Freistrahlbrenner deutlich verzögert. Das Einbringen
von Drall führt ebenfalls nur zu einer geringen Beschleunigung des Methanumsatzes. Nach
270 mm (ohne Drall) bzw. 220 mm (mit Drall) Abstand von dem Düsenmund ist der gesam-
te Sauerstoff umgesetzt. Die beiden neuen Brennerkonzepte, d. h. der Flächenbrenner und
der Kugelkopfbrenner, führen zu einem deutlich schnelleren Methanumsatz. Nach bereits
40 mm (Flächenbrenner) bzw. 35 mm (Kugelkopfbrenner) ist der Sauerstoff vollständig umge-
setzt. Gleichzeitig erfolgt eine beschleunigte Produktion von CO und H2, wobei zu betonen
bleibt, dass sich die Stoffzusammensetzungen nach Passieren des gesamten Reaktors wieder
annähern.
Die hier diskutierte Arbeit zeigt, dass ein geeignetes Brennerkonzept die spezifischen Eigen-
schaften eines Reaktors zur nichtkatalytischen Erdgasspaltung positiv beeinflussen kann. Damit
bildet diese Arbeit die Grundlage für weiterführende Arbeiten zur Brennerentwicklung am IEC.
Einen zukünftigen Forschungsschwerpunkt wird dabei die Übertragung der Erfahrungen für
einphasige Prozesse auf heterogene Stoffsysteme darstellen.




Abbildung 5.9: Temperatur- und Methanverteilung für unterschiedliche Brennerkonzepte. Die schwarze Isolinie




















































































































Abbildung 5.10: Stoffströme entlang des Reaktors, dargestellt für den oberen Reaktorraum 0 ≤ x ≤ 300 mm.
Die gestrichelten Linien markieren den Stoffstrom am Reaktoraustritt bei dem Einsatz des Freistrahlbrenners.
Abbildungen aus [14] entnommen.
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6 Zusammenfassung und Ausblick
Die vorliegende Habilitationsschrift stellt den erreichten Stand der CFD-basierten Modellierung
ein- und mehrphasiger Hochtemperaturprozesse dar. Die hierzu vorgelegten Arbeiten umfas-
sen die Hochdruck-Partialoxidation von Erdgas, die Vergasung fester Einsatzstoffe in einem
endothermen Flugstromreaktor und in einem mehrstufigen Wirbelschichtprozess sowie die
Synthesegasaufbereitung in einem neuen Quenchreaktor. Der Forschungsschwerpunkt reicht
dabei von der Entwicklung neuer Korrelationen zur Beschreibung der Strömungskräfte und
des Wärmeübergangs basierend auf partikelaufgelösten Rechenmodellen über die Modellie-
rung der thermochemischen Konversion reaktiver Einzelpartikel bis hin zur Berechnung und
Optimierung unterschiedlicher Hochtemperaturreaktoren.
Wie die vorliegende Habilitationsschrift aufzeigt, variiert der aktuelle Stand der Forschung
je nach Anwendungsfall und Fragestellung sehr stark. Für die Hochdruck-Partialoxidation
von Erdgas, d. h. für einen einphasigen reaktiven Prozess, liegt mit der Arbeit [1] erstmals
ein geschlossener Datensatz einer großtechnischen Versuchsanlage vor, der die Überprüfung
entsprechender Rechenmodelle anhand globaler Reaktorcharakteristiken und lokaler Flam-
mendaten unter industriell relevanten Prozessbedingungen ermöglicht. Diese Arbeit bildet die
Basis für das in [2] vorgestellte Rechenmodell, mit dessen Hilfe in [14] neue Brennerkonzepte
virtuell erprobt und experimentell überprüft werden.
Die Berechnung reaktiver, mehrphasiger Hochtemperatur-Konversionsprozesse gestaltet sich
schwieriger. Ein offenes Forschungsfeld ist die Beschreibung der je nach Feststoffanteil des
Prozesses auftretenden Wechselwirkungen zwischen den einzelnen Partikeln. Hierzu stellt die
Arbeit [3] ein Rechenmodell vor, dass diese Wechselwirkungen für unterschiedliche Feststoffan-
teile hinreichend exakt abbildet. Die zuverlässige Berechnung der Partikeltrajektorien und der
davon beeinflussten Konversionsprozesse bildet eine weitere offene Fragestellung. Erschwert
wird dies durch die Tatsache, dass der reale Einsatzstoff in der Regel in seiner Form, Struktur
und Zusammensetzung stark variiert. Die Arbeiten [4–6] stellen neue Korrelationen für die
Widerstandsbeiwert und Nußelt-Zahlen nichtkugelförmiger sowie poröser Partikel vor und
unterstützen damit die verbesserte Berechnung der Partikeltrajektorien realer Einsatzstoffe.
Die Arbeiten [7–10] untersuchen mithilfe partikelaufgelöster Berechnungen den Konversions-
prozess reaktiver, poröser Partikel unter idealisierten und realen Bedingungen und tragen
zu einem neuen Detailverständnis dieser Prozesse bei. Dies bildet die Grundlage für eine
verbesserte Modellierung mehrphasiger reaktiver Systeme, die in der Arbeit [11] am Beispiel
eines endothermen Vergasungsreaktors demonstriert wird.
Einen wesentlichen Fortschritt bei der modellgestützten Entwicklung neuer Vergasungstechnolo-
gien zeigen die Arbeiten [12, 13] auf. Erstmals konnte ein reaktives System, in diesem Fall ein
neues Quenchreaktorkonzept, mithilfe genetischer Algorithmen automatisiert optimiert werden.
Dies stellt die Basis für die zukünftige, kundenspezifische Prozessentwicklung und –anpassung
dar.
Trotz der in den letzten Jahren erzielten Fortschritte steht die CFD-basierte Modellierung reakti-
ver Systeme vor einer Reihe von Fragestellungen, die eine kontinuierliche Weiterentwicklung
der Lösungsansätze erfordern. Für einphasige Systeme, vor allem bei Partialoxidationspro-
zessen, betrifft dies unter anderem eine signifikante Reduzierung der sehr hohen Rechenzei-
ten, die den Einsatz bei komplexen, dreidimensionalen Systemen sowie bei einer gezielten
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Systemoptimierung erschweren bzw. bis heute verhindern, die genauere Modellierung der
Gasphasenstrahlung in Hochdrucksystemen, eine genauere Beschreibung der Rußbildung
und die Berechnung der bei unterschiedlichen Prozessen relevanten detaillierteren chemischen
Prozesse (C3-Chemie und höher).
Für mehrphasige Prozesse liegen zwar neue Modellansätze vor, die ein verbessertes Verständnis
der thermochemischen Konversionsprozesse reaktiver Partikel ermöglichen, die schrittweise
Integration der hier vorgestellten Ergebnisse in verbesserte Reaktormodelle und die Adaption
auf neue Einsatzstoffe ist jedoch ein Arbeitsschwerpunkt der nächsten Jahre. Hierzu zählt
ebenfalls eine vertiefte Validierung der Einzelpartikelmodelle anhand neuer Versuchsapparatu-
ren, bspw. der Hitecom-Reaktor [86], der in-situ-Analysen des Konversionsverhaltens eines
Einzelpartikels unter definierten Strömungsbedingungen und prozessrelevanten Drücken er-
möglicht. Ein weiteres offenes Forschungsfeld stellt die Beschreibung der Hydrodynamik und
der Wechselwirkungskräfte in Systemen mit hohen Feststoffbeladungen dar, ein Thema, auf das
sich das ZIK Virtuhcon in den nächsten Jahren verstärkt konzentrieren wird. Die vorliegende
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